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Kurzfassung 
In den privaten Haushalten kann ein Brennstoffzellen-Hausenergiesystem wegen der hohen 
Stromkennzahl einen erheblichen Beitrag zur angestrebten Reduzierung der CO2-Emissionen 
und des Primärenergiebedarfs leisten. Wesentlicher Bestandteil des Brennstoffzellensystems ist 
die Gaserzeugung und Gasreinigung zur Produktion von CO-freiem Wasserstoff aus Erdgas. Die 
bestehenden Prototypen der Gasprozessoren erreichen bislang noch nicht die avisierten Wir-
kungsgrade und Standzeiten. Daher ist eine stetige Weiterentwicklung erforderlich. 
Ziel dieser Arbeit war daher, mittels Simulationsrechnungen die Möglichkeiten zu untersuchen, 
die Gaserzeugungseinheit einer Hausenergieversorgungsanlage durch konstruktive und verfah-
renstechnische Veränderungen energetisch und sicherheitstechnisch zu verbessern. 
Zu diesem Zweck wurde ein Modell der Gaserzeugung entwickelt, das die konstruktiven Gege-
benheiten detailliert berücksichtigt und alle Energieflüsse innerhalb des Systems hinreichend ge-
nau erfasst (mehrdimensionales Modell). 
Zur Untersuchung der verbesserten Energiezufuhr in den Reformierungsreaktor wurden ver-
schiedene konstruktive Varianten zur Beheizung des Reaktors geprüft, um den Energieeintrag in 
den Reformer an der Stelle zu erhöhen, wo die Reaktionsgeschwindigkeit und entsprechend der 
Energiebedarf am größten sind. 
Großes Potential zur Steigerung der Effizienz des Gaserzeugungssystems bietet die Rückführung 
des Anodenrestgases auf den Reformerbrenner. Bei dieser Rezirkulation können allerdings Prob-
leme wie z. B. Schwankungen in der Anodenrestgasmenge und Zusammensetzung auftreten, 
welche in allen Betriebszuständen beherrschbar sein müssen. Für den Normalbetrieb, für das 
Anfahren und für unvorhergesehene Störfälle wurden stationäre und dynamische Simulationen 
durchgeführt, mit denen die sicherheits- und verfahrenstechnischen Grenzen der Anodenrestgas-
rückführung ermittelt wurden. 
Anhand von weiteren Simulationsrechnungen erfolgte eine Optimierung der Wärmeintegration 
und daraus resultierend die Entwicklung eines neuen Wärmeübertragernetzwerkes. Auf Grundla-
ge dieser Ergebnisse wurde schließlich ein Vorschlag für eine Neukonstruktion des Gaserzeu-
gungssystems erarbeitet, der die wesentlichen Schwachstellen des bestehenden Systems beseitigt. 
Durch vergleichende Simulationsrechungen konnte belegt werden, dass sich der Wirkungsgrad 
der Gaserzeugung durch konstruktive Veränderungen, aber auch durch Optimierung der Be-
triebsparameter, noch erheblich steigern lässt. 
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Summary 
Residential fuel cell power plants can contribute substantially to the desired reduction of CO2-
emissions and minimize the use of primary energy of private households due to their comparably 
high CHP coefficient. A substantial component of fuel cell system is the fuel processor for the 
production of CO-free hydrogen from natural gas. 
So far the existing prototypes of the gas processors do not achieve the technically required effi-
ciencies and lifetime. Therefore, these prototypes have to be substantially improved to obtain 
technically mature gas processors. 
The goal of this work was the investigation of possibilities to improve the gas processor unit of a 
stationary fuel cell. Changes in the construction and process engineering modifications were ana-
lysed with respect to energetic and safety issues by means of numerical simulations. 
For this purpose a detailed process model of the gas production was developed, which takes into 
account the constructive layout and considers all relevant heat flows inside the system (multidi-
mensional model).  
Different design modifications were analysed to improve the heating of the steam reformer from 
the combustion chamber and the outside flue gas jacket in such a way, that the heat flow to the 
reformer is maximized, where the reaction rate and the energy requirements are highest. 
Great potential for an increase of the gas processor efficiency is given by the recirculation of the 
anode off-gas to the burner. Fluctuations of the anode off-gas mass flow and composition that 
come along with the recirculation may lead to control problems, which have to be tackled in all 
operating conditions. The constraints of the anode off-gas recirculation for normal operation, 
start-up and unexpected incidents were determined by means of stationary and dynamic simula-
tions. 
Further simulations were carried out to optimise the heat integration and to develop a new heat 
exchanger network. Finally, based on the presented results a concept for a redesign of the gas 
processor unit was developed. This new design eliminates major weak points of the existing sys-
tem. It has been demonstrated by simulation based sensitivity analysis, that the efficiency of the 
gas processor can be considerably increased by constructional changes and in addition by optimi-
zation of the operating parameters. 
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1 Einleitung 
1.1 Energiewirtschaftliche Situation in Deutschland 
Die Entwicklung des Primärenergieverbrauchs hat sich seit dem Jahr 1990 nur unwesentlich ver-
ändert (Abbildung 1-1). Die Schwankungen der letzten Jahre liegen in einem engen Korridor von 
rund 2 %. Im Vergleich zu 1990 wurde der Primärenergieverbrauch sogar um fast drei Prozent 
reduziert [1]. Im selben Zeitraum stieg der Bruttostromverbrauch um fast 12 %. Das Bruttoin-
landsprodukt hat sich zwischen 1990 und 2006 sogar um 27 % erhöht, was auf eine gestiegene 
Energieeffizienz schließen lässt. Die Daten zeigen auch, dass sich das Verhältnis von Brutto-
stromverbrauch zum Primärenergieverbrauch zunimmt, wie in Abbildung 1-1 zu sehen ist.  
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Abbildung 1-1: Bruttoinlandsprodukt, Primärenergieverbrauch und  
Bruttostromverbrauch in Deutschland seit 1990 (Bezugsjahr 1990 = 100) 
 
In Abbildung 1-2 ist der Endenergieverbrauch nach Bereichen dargestellt. Die Verteilung zeigt, 
dass der Haushaltssektor mit 29 % den größten Anteil am Endenergieverbrauch besitzt. Inner-
halb des Sektors macht der Raumwärmebedarf dabei etwa 75 % aus (Abbildung 1-3). Gleichzeitig 
wird in den privaten Haushalten auch Strom für mechanischen Antrieb, Beleuchtung und sonsti-
ge Prozesswärme benötigt. Somit ist die Kraft-Wärme-Kopplung im Hausenergiebereich ein gu-
ter Ansatz zur Ressourceneinsparung und zur Verringerung des CO2-Ausstoßes. 
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Abbildung 1-2: Anteil der Verbrauchsbereiche am Endenergieverbrauch [2] 
 
Im Vergleich zur getrennten Energieerzeugung durch Großkraftwerke und konventionellen 
Heizkesseln können bei der KWK mit Brennstoffzellentechnik rund 37 % Primärenergie einge-
spart werden (Abbildung 1-4) zu sehen ist. Damit dieses Potential auch voll ausgeschöpft werden 
kann, müssen die Brennstoffzellen-Hausenergiesysteme einen elektrischen Wirkungsgrad von 
weit über 30 % und einen Gesamtwirkungsgrad von fast 90 % erreichen. Die getrennte Produk-
tion von Strom und Wärme erreicht zurzeit lediglich einen Gesamtwirkungsgrad von etwas über 
60 %. Somit bietet ein Brennstoffzellen-Energiesystem einen deutlichen Wirkungsgradvorteil. 
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Abbildung 1-3: Endenergieverbrauch und Energieträger nach  
Anwendungsbereichen in privaten Haushalten [3] 
 
Solange die Energieversorgungssysteme auf fossile Energieträger ausgerichtet sind, wird die 
Brennstoffzelle die konventionelle Heiztechnik nicht verdrängen. Brennstoffzellensysteme kön-
nen nur dann wirklich erfolgreich sein, wenn es gelingt, eine flächendeckende Wasserstoffinfra-
struktur aufzubauen und den Wasserstoff aus regenerativen Energien zu erzeugen. Dann wäre 
diese Technik wirklich schadstofffrei und auch nachhaltig. Es wird vermutlich noch weit über das 
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2010 hinaus dauern, bis eine solche Infrastruktur eingeführt ist [4, 5]. Solange bleibt die Erzeu-
gung von Wasserstoff aus Erdgas eine sinnvolle Zwischenlösung zur Einführung der Brennstoff-
zellentechnik, da eine Erdgas-Infrastruktur bereits gegeben ist. 
 
 
Abbildung 1-4: Primärenergiebedarf der getrennten Energieerzeugung im  
Vergleich zur Kraft-Wärme-Kopplung [6] 
 
1.2 Motivation für den Einsatz von Brennstoffzellen in der Kraft-Wärme-
Kopplung 
Aufgrund des steigenden Bedarfs an Strom und der sich daraus ergebenden Steigerung des Pri-
märenergieverbrauchs im Bereich der Stromerzeugung werden Konzepte zur Kraft-Wärme-
Kopplung weiter an Bedeutung gewinnen. Neben motorischen Blockheizkraftwerken (BHKW) 
und Stirling-Maschinen werden zurzeit vor allem stationäre Brennstoffzellen-Systeme entwickelt, 
die in der Kraft-Wärme-Kopplung (KWK) als Hausenergiesysteme eingesetzt werden sollen. 
Brennstoffzellen erzeugen durch direkte Umwandlung der chemischen Energie eines Brennstof-
fes, im allgemeinen Wasserstoff, elektrische und thermische Energie (s. Abbildung 1-5). Daher 
besitzen sie ein hohes Potential, die Leistungsfähigkeit der modernen Heizungsanlagen durch 
Kraft-Wärme-Kopplung zu erhöhen. Sie können damit einen Beitrag zur Verringerung der CO2-
Emissionen und zur Ressourcenschonung leisten.  
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Abbildung 1-5: Prinzip eines Brennstoffzellen-Hausenergiesystems 
Bei der konventionellen Stromerzeugung kann nur ein Teil der eingesetzten Primärenergie in 
hochwertige elektrische Energie umgewandelt werden. Die restliche Energie steht als thermische 
Energie zur Verfügung, kann aber aufgrund des Temperaturniveaus nicht weiter technisch ge-
nutzt werden. Eine Möglichkeit diese Energie zu verwerten ist die Bereitstellung von Fernwärme. 
Hierzu sind jedoch aufwendige Versorgungsnetze notwendig. Zudem ergeben sich bei der Fern-
wärme, je nach Entfernung bis zum Abnehmer, zum Teil erhebliche Verluste. 
Im Gegensatz zur konventionellen Stromerzeugung haben kleine KWK-Systeme den Vorteil, 
dass sie den Strom und die Wärme dort zur Verfügung stellen, wo der Bedarf ist. Durch diese 
dezentrale Versorgung entfallen Transportverluste. Zudem können die kleineren Einheiten fle-
xibler reagieren und so dem Strom- bzw. Wärmebedarf besser folgen [7]. 
Daher wird der Haupteinsatzbereich von stationären Brennstoffzellen vor allem in der Hausener-
gieversorgung für Ein- und Mehrfamilienhäuser liegen. Aufgrund dieser Zielsetzung werden 
Brennstoffzellensysteme im Leistungsbereich 1-10 kWel entwickelt. Falls höhere Leistungen ge-
wünscht werden, können diese aufgrund des modularen Aufbaus der BZ-Systeme bei gleichem 
Wirkungsgrad leicht realisiert werden. Brennstoffzellen besitzen im Vergleich zu konventionellen 
Techniken der Hausenergieversorgung (wie z.B. motorischen BHKW’s oder dezentraler Heizung 
und Netzstrom) einige wesentliche Vorteile. Sie weisen eine höhere Stromkennzahl auf, was ei-
nem höheren elektrischen Wirkungsgrad entspricht. Damit sind sie besser geeignet, Ressourcen 
und CO2-Emissionen einzusparen, da BZ-Heizungen eher dem deutlich sinkenden Wärmebedarf 
von Niedrigenergiehäusern bei gleich bleibendem Strombezug gerecht werden [8]. Weiterhin 
steigt der Wirkungsgrad mit sinkender Last an, was zu einem ausgezeichneten Teillastverhalten 
führt. Die Emissionen von weiteren Schadgasen wie CO und NOx ist bedingt durch die Art der 
Energieumsetzung (kalte Verbrennung) sehr gering. Die geringen Geräuschemissionen sind ein 
weiterer Vorteil des Einsatzes von Brennstoffzellen zur Hausenergieversorgung [9]. 
1.3 Kosten und Wirtschaftlichkeit der Brennstoffzellen-
Hausenergiesysteme 
Eine weitere Motivation für den Einsatz der KWK ist der zunehmend steigende Preis für die 
fossilen Rohstoffe. Der Rohölpreis ist seit Beginn des Jahrtausends rasant angestiegen. Mit einer 
Gas -
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leichten zeitlichen Verzögerung ist auch der Gaspreis enorm angestiegen. Insgesamt haben sich 
dadurch die jährlichen Ausgaben privater Haushalte für Energie zwischen dem Jahren 2000 und 
2006 um mehr als 40 % erhöht. Die Entwicklung der Energiekosten in den letzten Jahren für 
private Haushalte ist in Abbildung 1-6 dargestellt. Diese Entwicklung hat erheblichen Einfluss 
auf die wirtschaftlichen Chancen von alternativen und neuen Technologien sich am Markt zu 
behaupten. Die Einsparung an Rohstoffkosten erlaubt teilweise deutliche höhere Invest-Kosten 
im Bereich der anspruchsvollen und aufwendigen Technik. 
Mit einem Brennstoffzellen-Hausenergiesystem ergeben sich für ein Einfamilienhaus durchaus 
Einsparpotentiale. Die Firma Viessmann hat in einer Simulation unter Betrachtung eines BZ-
HEVA mit einem Spitzenlastkessel und einem Kombispeicher (Warmwasser/Heizungswasser) 
eine durchschnittliche Energiekosteneinsparung von 23 % gegenüber einem konventionellen 
Gaswandgerät und reinem Netzstrombezug für ein durchschnittliches Einfamilienhaus ermittelt 
[10]. Die Ergebnisse der Firma Viessmann decken sich sehr gut mit den berechneten Einspar-
möglichkeiten, die von JUNGBLUTH ET AL. vorgestellt wurden [11]. Aufbauend auf einer Daten-
basis gemessener Jahresganglinien wurden die Bedarfsganglinien standardisierter Wohngebäude 
nachgebildet. Sie prognostizieren eine Kosteneinsparung von etwa 150 € für ein zukünftiges Pas-
sivhaus, ca. 300 € für ein neues Einfamilienhaus und sogar fast 500 € für ein Einfamilienhaus aus 
dem Bestand bei einer installierten Brennstoffzellenleistung von 2 kWel. Die spezifischen Ein-
sparpotentiale bezogen auf die installierte elektrische Leistung sind bei kleinen Systemen sogar 
noch größer und können bei bis zu 800 € pro Kilowatt und Jahr liegen. Für eine erfolgreiche 
Etablierung im Hausenergiesektor müssen laut BURGER UND ROGATTY die Investitionskosten auf 
unter 1500 € pro kW elektrische Leistung gesenkt werden [12]. 
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Abbildung 1-6: Jährliche Ausgaben für Energie pro Haushalt ohne  
Kraftstoffkosten (Jahre 1990-1993 nur alte Bundesländer) [13] 
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EICHER ET AL. kalkulierten ausgehend von üblichen Kostenregressionsfaktoren und heutigen 
Systemkosten die Mehrkosten für ein BZ-Hausenergiesystem gegenüber konventionellen Hei-
zungsanlagen [4]. Die Mehrkosten bei Serienfertigung könnten zwischen 1300 bis 2500 €/kWel 
liegen. KLINDER berichtet, dass Vaillant die Kosten für das Brennstoffzellenheizgerät innerhalb 
von zwei Jahren um fast 60 % reduziert hat [14]. Weiterhin gibt es laut Vaillant noch weitere Ein-
sparmöglichkeiten bei den Herstellungskosten durch Systemvereinfachung und Produktionsver-
fahren der Serienherstellung.  
ARNDT UND WAGNER haben die Brennstoffzellen-HEVA mit der aktuellen und zukünftigen 
konventionellen Strom- und Wärmeproduktion verglichen [15]. Im Vergleich zum aktuellen 
Kraftwerksmix und Heizkesseln mit unterschiedlichem Alter und Technikstand erreichen die 
Brennstoffzellen-KWK-Anlagen einen deutlich besseren Wirkungsgrad. Allerdings können die 
Brennstoffzellen-Hausenergiesysteme auch mit zukünftiger Technik konkurrieren. Hierzu wurde 
für die zentrale Stromerzeugung der Zukunft ein Wirkungsgrad von 55 % (GuD-Kraftwerke) 
und für die Wärmeerzeugung die Brennwerttechnik mit knapp 96 % Wirkungsgrad angenommen. 
Sowohl für diese konventionelle, zukünftige Technik als auch für das BZ-System wurde eine 
Primärenergieeinsparung im Vergleich zur aktuellen Technik von 23 % ermittelt. Die Einsparung 
bei den CO2-Emissionen wurde dort für beide Varianten ebenfalls mit 23 % angegeben. Diese 
Studie zeigt, dass die Brennstoffzellenhausenergiesysteme nicht Gefahr laufen, in absehbarer Zeit 
hinter modernen Kraftwerkstechniken zurückzufallen, zumal bei der Betrachtung für die Brenn-
stoffzelle sehr konservative Annahmen getroffen wurden. Die Brennstoffzellen-KWK-Anlagen 
sind also nicht nur aus heutiger Sicht, sondern auch mit Blick in die Zukunft ein geeignetes In-
strument zur Ressourcen- und CO2-Einsparung und gleichzeitig wirtschaftlich attraktiv.  
1.4 Zielsetzung der Arbeit 
Die Motivation zum Einsatz der Brennstoffzellentechnik beruht vor allem auf der Ressourcen- 
und CO2-Einsparung im Vergleich zu konventionellen Techniken ohne Kraft-Wärme-Kopplung. 
Gegenüber anderen KWK-Anlagen wie z.B. Stirlingmaschinen und motorischen BHKW´s be-
sitzt die Brennstoffzelle eine vergleichsweise hohe Stromkennzahl, was deren Einsatz besonders 
attraktiv macht, da in Zukunft der Wärmebedarf weiter sinkt, während der Strombedarf voraus-
sichtlich unverändert bleibt oder sogar noch ansteigt. Dass die Brennstoffzellen-
Hausenergieversorgungsanlagen das nötige technische Potential haben, wurde in den vorange-
gangenen Abschnitten gezeigt. Ebenso wurde auf die wirtschaftlichen Chancen der Systeme hin-
gewiesen, die mit steigenden Energiepreisen sich in den nächsten Jahren sogar noch weiter erhö-
hen. Damit diese Hausenergiesysteme tatsächlich auch die Erwartungen erfüllen, die man heute 
an sie stellt, müssen die Anlagen noch deutlich verbessert und vereinfacht werden.  
Generell gibt es drei Bereiche, in denen die aktuellen Systeme der verschiedenen Hersteller weite-
ren Verbesserungsbedarf haben. Dies ist zum einen die Lebensdauer der Anlagen. Die Anforde-
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rung liegt hier bei über 40.000 Stunden [16]. Bislang ist keine Anlage bekannt, die auch nur annä-
hernd diese Lebensdauer aufweisen kann. Die Firma Vaillant hat für ihre einzelnen Feldtestgeräte 
Betriebszeiten von etwa 2.000 bis etwa 5.000 Stunden angegeben [17]. Der zweite zu verbessern-
de Bereich ist die Leistung der Systeme. Gerade beim elektrischen und dem Gesamtwirkungsgrad 
besteht weiterer Optimierungsbedarf. Zwar besitzen die meisten Feldtestgeräte bereits einen e-
lektrischen Wirkungsgrad von etwa 30 %. Das Ziel muss jedoch sein, Wirkungsgrade von 35 % 
und mehr zu erreichen [18], damit die Brennstoffzelle einen Vorteil gegenüber anderen KWK-
Anlagen besitzt und so auch die deutlichen Mehrkosten rechtfertigt. Zur Erreichung der hohen 
Systemwirkungsgrade besteht weiterer Optimierungsbedarf bei der Erzeugung des wasserstoffrei-
chen Gases. Hier müssen der Reformerumsatz und die Wasserstoffausbeute gesteigert werden. 
Gleichzeitig ist es erforderlich, die Wärmeverluste zu verringern und so den Energiebedarf für die 
Reformierung herabzusetzen. Der dritte Bereich, in dem noch erheblicher Arbeitsbedarf besteht, 
ist der Systemaufbau. Die aktuellen Systeme sind sehr komplex und beinhalten sehr viel Rege-
lungs- und Messtechnik. Auch sind die Konstruktionen sehr aufwendig, so dass die Herstellung 
kompliziert und teuer ist. Hier gilt es die Anlagen zu vereinfachen. Gerade im Hinblick auf die 
spätere Wartung solcher Anlage durch die Heizungsmonteure, müssen die Systeme einfacher und 
bedienungsfreundlicher werden. 
Ein wesentlicher Bestandteil der Brennstoffzelle ist die Gaserzeugung und Gasreinigung zur Pro-
duktion von CO-freiem Wasserstoff. Da das Brennstoffzellen-Hausenergiesystem eine thermi-
sche und elektrische Leistung von nur wenigen Kilowatt hat, besteht die Schwierigkeit in der 
Entwicklung eines Gaserzeugungs- und Gasreinigungssystems mit niedriger Kapazität und hoher 
Effizienz. Die Gaserzeugung hat erheblichen Einfluss auf den Gesamtwirkungsgrad des Haus-
energiesystems. Ziel der vorliegenden Arbeit ist daher, das Gaserzeugungssystem zur Herstellung 
von Wasserstoff zu optimieren. Hierfür wird ein mathematisches Modell der Gaserzeugung ba-
sierend auf physikalisch/chemischen Gesetzmäßigkeiten entwickelt, welches die hohe Systemin-
tegration und die technische Konstruktion des Gasprozessors berücksichtigt. Die Erfassung aller 
Wärmeflüsse durch Strahlung, Konvektion und Leitung ist zwingend notwendig, da die kleine 
Leistungsklasse des Systems zu erheblichen unerwünschten thermischen Kopplungen und Wär-
meverlusten führen kann. Im Nächsten Schritt werden unter Zuhilfenahme des Modells die be-
stehenden Prototypen der Gaserzeugung auf Schwachstellen hinsichtlich der Energieausnutzung 
und Reaktionsführung untersucht. Zudem sollen Untersuchungen zur Betriebssicherheit und 
Zuverlässigkeit durchgeführt und kritische Betriebszustände aufgedeckt werden. Die Simulatio-
nen dienen dabei als Ergänzung zu riskanten Experimenten, die eine Gefahr für die teueren Pro-
totypen darstellen oder einen erheblichen, zusätzlichen Messaufwand bedeuten. 
Zur Eliminierung möglicher Schwachstellen sollen schließlich Vorschläge erarbeitet werden, da-
mit der Wirkungsgrad und die Lebensdauer des Gasprozessors die avisierten Zielwerte erreichen. 
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2 Grundlagen 
2.1 Funktionsweise der Brennstoffzelle 
Brennstoffzellen sind elektrochemische Energiewandler, die wasserstoffreiche Gase mit Sauer-
stoff zu Wasser umsetzen und aus diesem Prozess direkt elektrische Energie und Wärme gewin-
nen. Brennstoffzellen bestehen aus einer Kathode, einer Anode und einem Elektrolyten. Die 
Arbeitsweise der Brennstoffzelle beruht auf der elektrochemischen Reaktion von einem Brenn-
stoff (z.B. Wasserstoff oder Methanol) mit Luftsauerstoff. 
Da die Oxidation und Reduktion getrennt voneinander ablaufen, werden Ionen über den Elekt-
rolyten transportiert, damit diese für eine Ladungsneutralität sorgen. Gleichzeitig fließt über 
Stromabnehmer ein elektrischer Strom zwischen Anode und Kathode. Durch Umwandlung in 
Wechselstrom kann dieser für elektrische Verbraucher genutzt werden. Es existieren mehrere 
Typen von Brennstoffzellen, die aufgrund des eingesetzten Elektrolyten und der Betriebstempe-
ratur eingeteilt werden (Tabelle 2-1).  
 
Tabelle 2-1: Einteilung der  der Brennstoffzellentypen nach Temperatur und Elektrolyt [19] 
Temperaturklasse Kurzzeichen Typ Elektrolyt Temperatur-bereich 
AFC Alkalische BZ Lauge (6-7 molare KOH) 60-120 °C 
Niedertemperatur 
PEMFC 
(PEFC) 
Polymerelektrolyt 
BZ 
protonenleitende 
Kunststoffmembran 60-90 °C 
Mitteltemperatur PAFC Phosphorsäure BZ hochkonzentrierte  Phosphorsäure 200 °C 
MCFC Karbonatschmelze BZ 
Lithium- und Kali-
umcarbonat 650 °C 
Hochtemperatur 
SOFC Oxidkeramische BZ 
Sauerstoffionenleit- 
fähige Keramik 800-1000 °C
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Tabelle 2-2: Reaktionsgleichungen an der Anode und Kathode der verschiedenen Brennstoffzellentypen 
BZ-Typ Anodenreaktion Kathodenreaktion 
AFC −− +⎯→←+ eOHOHH 222 22  −− ⎯→←++ OHeOHO 222221  
PEMFC −+ +⎯→← eHH 222  OHeHO 2221 22 ⎯→←++ −+  
PAFC −+ +⎯→←+ eOHOHH 222 322  OHeOHO 23221 322 ⎯→←++ −+  
MCFC −− ++⎯→←+ eCOOHCOH 222232 −− ⎯→←++ 232221 2 COeCOO  
SOFC −− +⎯→←+ eOHOH 2222  −− ⎯→←+ 2221 2 OeO  
 
Der theoretische elektrische Wirkungsgrad für eine Wasserstoff-Brennstoffzelle beträgt 
830,, =elBZη  und ist wie folgt definiert: 
 
HelBZ EFn
EFn
H
G
0
0
⋅⋅−
⋅⋅−=Δ
Δ=,η  mit VEH 4810 ,=  (2-1) 
Die Thermoneutralspannung HE0  wird dann erreicht, wenn die Zelle weder Wärme aufnimmt 
noch abgibt. Bei Raumtemperatur und atmosphärischem Druck ist maximal eine Zellspannung 
von VE 2310 ,=  erreichbar. Im Lastbetrieb sinkt die Zellspannung abhängig von der abgegriffe-
nen Stromstärke deutlich ab [20]. Die restliche Reaktionsenergie, die nicht in Strom umgewandelt 
wird, wird als Wärme frei gesetzt. Bei dem Hausenergiesystem wird diese Wärme für das Hei-
zungssystem oder die Warmwasserbereitung genutzt. 
2.2 Die Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle (PEMFC) 
Bei einer PEM-Brennstoffzelle wird als Elektrolyt eine Polymermembran eingesetzt, die nur Pro-
tonen durchlässt. Diese Membran ist zusätzlich mit einem edelmetallhaltiger Katalysator be-
schichtet, damit der Wasserstoff und der Sauerstoff (aus der Luft) ohne große Aktivierungsener-
gie miteinander reagieren. Die PEM-Brennstoffzelle arbeitet in einem niedrigen Temperaturbe-
reich von 60-90 °C und verzichtet auf den Einsatz von aggressiven Medien (s. Tabelle 2-1), was 
sich auf die Lebensdauer und Investitionskosten auswirkt. Aufgrund der niedrigen Betriebstem-
peratur  eignet sich die PEM-Brennstoffzelle für stationäre Anwendungen, bei denen schnelle 
Lastwechsel erforderlich sind.  
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Nachstehend sind einige generelle Vorteile der Energiegewinnung mit PEM-Brennstoffzellen 
aufgezählt [21]: 
• Hoher Wirkungsgrad 
• Geringe Schadstoffemissionen 
• Geringe Schallemissionen 
• Gutes Teillastverhalten  
• Schnelle Antwort auf Lastwechsel 
• Modulare Bauweise (leichte Leistungsanpassung) 
• Kein mechanischer Verschleiß, keine beweglichen Teile 
Die PEM-Brennstoffzelle wurde deshalb für das Hausenergiesystem ausgewählt, da für diese in 
Zukunft eine deutliche Kostendegression erwartet wird, nicht zuletzt auch durch die Automobil-
industrie, die starke Forschungsanstrengungen im Bereich der PEMFC unternimmt. Die Kosten-
ziele für die BZ-Anwendungen in Fahrzeugen sind noch wesentlich ehrgeiziger als bei stationären 
Anwendungen. Dieser Kostenvorteil der PEM-Brennstoffzelle überwiegt gegenüber der hohen 
CO-Unverträglichkeit und dem komplizierten Wasserhaushalt. 
2.3 Wasserstofferzeugung für die PEM-Brennstoffzelle 
2.3.1 Allgemeines 
Die PEM-Brennstoffzelle benötigt für ihren Betrieb Wasserstoff. Aufgrund der Tatsache, dass 
keine Infrastruktur und keine ausreichenden Speichermöglichkeiten für Wasserstoff existieren, 
muss der Wasserstoff dezentral hergestellt werden. Die Herstellung von Wasserstoff kann auf 
verschiedenen Wegen erfolgen. Er kann aus fossilen Rohstoffen, Biomasse und Wasser gewon-
nen werden [22, 23]. Aufgrund der Verfügbarkeit und der gut ausgebauten Infrastruktur bietet 
sich Erdgas als Primärenergieträger an. Die Umwandlung des Erdgases zum wasserstoffreichen 
Gas für die Brennstoffzelle muss zur geforderten Zeit und in der erforderlichen Menge und Qua-
lität stattfinden. Folglich ist eine Reformierung verbunden mit einer Gasreinigung notwendig, 
damit Wasserstoff in erforderlicher Reinheit für die Brennstoffzelle zur Verfügung zu steht.  
Für die Umwandlung des Erdgases zum wasserstoffreichen Gas gibt es eine Reihe von Verfah-
rensvarianten. Die einzelnen Verfahrensschritte werden zum Teil bei der großtechnischen Her-
stellung von Wasserstoff angewendet. In der Versuchsanlage ist die Verfahrensvariante realisiert, 
die in Abbildung 2-1 durch dicke Pfeile und farblich hinterlegte Felder hervorgehoben ist. 
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2.3.2 Entschwefelung 
Erster Schritt ist die Entschwefelung des Erdgases, um ein Vergiften der Katalysatoren in den 
nachfolgenden Stufen und mögliche Korrosionsschäden zu minimieren. Prinzipiell können Ab-
sorption, Adsorption oder oxidative Verfahren eingesetzt werden [24]. Die physikalischen und 
Abbildung 2-1: Mögliche Verfahrensvarianten zur Erzeugung von Wasserstoff 
Erdgas 
HT-Konvertierung Single-Shift 
Autotherme 
Reformierung 
Partielle 
Oxidation 
Dampf-
reformierung 
Pyrolyse 
Entschwefelung 
Wasserstofferzeugung 
Kohlenmonoxid Konvertierung 
CO-Feinreinigung 
TT-Konvertierung 
Methanisierung Adsorptions- 
und Membran- 
verfahren 
Selektive 
Oxidation 
Sauerstoff 
Sauerstoff Wasser 
Wasser 
Sauerstoff 
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chemischen Absorptionen eignen sich jedoch wegen der komplexen Waschmittelkreisläufe nicht 
für dezentrale Anwendungen [25, 26]. Bei den niedrigen Rohgaskonzentrationen werden Reini-
gungspatronen zur Entschwefelung eingesetzt, die auf dem Prinzip der oxidativen Verfahren 
oder der Adsorption beruhen. Eine gängige Methode ist die Verwendung von Zinkoxid-
Patronen, einem oxidativen Verfahren, mit dem Schwefelwasserstoff entfernt werden kann. Das 
Zinkoxid reagiert mit dem Schwefelwasserstoff zu Wasser und Zinksulfid. Mercaptane können 
mit Zinkoxid ebenfalls entfernt werden. Für den Fall, dass das Erdgas mit Thiophenen odoriert 
ist, muss eine hydrierende Entschwefelung mittels Cobalt/Molybdän-Katalysator vorgeschaltet 
werden, um die organische Schwefelverbindung aufzuspalten [27]. Eine Alternative sind adsorp-
tive Gasreinigungspatronen (Zeolithe, Molekularsiebe) oder Kombinationen aus Adsorption und 
chemischer Reaktion [28]. 
2.3.3 Wasserstofferzeugung (Reformierung) 
In der anschließenden Stufe bieten sich vier verschiedene Verfahren zur Konvertierung des Erd-
gases an. Wichtige Kriterien für die Auswahl des Verfahrens sind Zuverlässigkeit, einfache 
Handhabung und eine hohe Wasserstoffausbeute.  
Pyrolyse: 
24 2HCCH +⎯→←  mol
kJh K 76
0
298 +=Δ  (2-2)
Partielle Oxidation: 
224 22
1 HCOOCH +⎯→←+
 mol
kJh K 36
0
298 −=Δ  (2-3)
Dampfreformierung: 
224 3HCOOHCH +⎯→←+  mol
kJh K 206
0
298 +=Δ  (2-4)
Die erste Möglichkeit ist die Pyrolyse (2-2), bei der üblicherweise Ni/SiO2-Katalysatoren einge-
setzt werden. Der bei der Reaktion entstehende Kohlenstoff muss in regelmäßigen Abständen 
abgebrannt werden. Der große Vorteil der Pyrolyse ist die hohe Reinheit des produzierten Was-
serstoffes, da die Bildung von Kohlenstoffoxiden ausgeschlossen wird. Dadurch kann auf weitere 
Verfahrensschritte verzichtet werden. Trotz der Bemühungen Katalysatoren auf Kohlenstoffbasis 
zu entwickeln, die eine größere Beladung ermöglichen [29, 30], ist der Aufwand zur Entfernung 
des Kohlenstoffes für dezentrale Anwendungen nicht vertretbar. Zur großtechnischen Wasser-
stoffherstellung und bei speziellen Anwendungen können Pyrolyse-Verfahren, wie z.B. das 
Kvaerner-Verfahren, jedoch durchaus zum Einsatz kommen [31, 28]. 
Die partielle Oxidation (2-3) ist eine exotherme Umsetzung von Erdgas zu Kohlenmonoxid und 
Wasserstoff, die katalysiert oder thermisch ablaufen kann. Sie zeichnet sich durch ein gutes An-
sprechverhalten bei Lastwechseln und kurze Start-up-Zeiten aus. Die beim Umwandlungsprozess 
freigesetzte Wärme kann allerdings die Einhaltung der Reaktionsbedingungen im Reaktionsraum 
erschweren. Der große Nachteil dieser Verfahrensvariante ist der geringe Wasserstoffgehalt des 
Produktgases. Durch den Einsatz von Membranreaktoren kann fast reiner Wasserstoff gewonnen 
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werden, allerdings sinkt aufgrund des hohen Druckes im Reaktor der thermodynamisch mögliche 
Methanumsatz auf ca. 40 % [32]. Die partielle Oxidation wird in großtechnischen Anlagen ange-
wendet und kann bei der Konvertierung von höheren Alkanen vorteilhaft sein [33]. 
Die Dampfreformierung (2-4) ist eine katalytische Spaltung von Kohlenwasserstoffen mit Was-
serdampf. Die nötige Energie für die endotherme Reaktion wird durch eine externe Beheizung 
bereitgestellt. Dieser Brenner wird mit Erdgas betrieben, kann aber auch wasserstoffhaltige Gase 
verbrennen. Zur Verschiebung des Gleichgewichtes auf die Seite der Produkte wird die Reaktion 
der Dampfreformierung im Wasserüberschuss geführt. Dadurch kann ein Methanumsatz von 80-
90 % erreicht werden. Das Verhältnis von Wasserdampf zu Kohlenstoff (S/C) ist daher eine 
wichtige Kenngröße der Dampfreformierung [27, 22]. 
S/C-Verhältnis: 
4
2/
CH
OH
n
n
CS &
&=
 
 (2-5)
Die autotherme Reformierung ist eine Kombination aus Dampfreformierung und partieller Oxi-
dation. Die benötigte Energie für die Dampfreformierung wird durch die Reaktionswärme der 
partiellen Oxidation im Reaktionsraum selbst erzeugt. Die Wasserstoffausbeute ist daher im Ver-
gleich zur Dampfreformierung aufgrund des Stickstoffanteils der Oxidationsluft geringer. 
Aufgrund des höchsten Wasserstoffanteiles im Reformat ist die Dampfreformierung gewählt 
worden. Der Wasserstoffgehalt des trockenen Reformates liegt bei der partiellen Oxidation und 
der authothermen Reformierung bei etwa 35-38 Vol-%. Demgegenüber stehen 75-80 Vol-% bei 
der Dampfreformierung [33]. Bei der Dampfreformierung können zwei weitere wichtige Neben-
reaktionen ablaufen. Diese sind die Wasser-Gas-Shift-Reaktion (2-6) und das Boudouard-
Gleichgewicht (2-7). 
Wasser-Gas-Shift: 
222 COHOHCO +⎯→←+  mol
kJh K 42
0
298 −=Δ  (2-6) 
Boudouard: 
22 COCCO +⎯→←  mol
kJh K 161
0
298 −=Δ  (2-7) 
Die Wasser-Gas-Shift-Reaktion ist eine erwünschte Reaktion. Sie führt zu einer Erhöhung der 
Wasserstoffausbeute und einer Reduktion des Kohlenmonoxids. Das Boudouard-Gleichgewicht 
ist eine unerwünschte Reaktion. Die Bildung von Kohlenstoff kann zu einer Degradation des 
Katalysators führen. Durch eine geeignete Wahl der Reaktionsbedingungen kann das Gleichge-
wicht weitestgehend auf der Seite des Kohlenmonoxids gehalten werden.  
2.3.4 CO-Konvertierung (Shift) 
Der nächste Verfahrensschritt der Gasaufbereitung ist die Kohlenmonoxidkonvertierung. Hier 
findet wiederum die Wasser-Gas-Shift-Reaktion statt. Der Reaktor ist in der Regel zweistufig. In 
der ersten Stufe verläuft die Hochtemperaturkonvertierung bei 350-450 °C mit Fe3O4/Cr2O3 als 
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Katalysator. Die anschließende Tieftemperaturkonvertierung erfolgt bei 200-240 °C an 
CuO/ZnO-Katalysatoren [34]. Aufgrund der Temperaturabhängigkeit des Gleichgewichtes lässt 
sich erst unterhalb von 250 °C der Restgehalt an Kohlenmonoxid auf 0,5 % senken [22]. Durch 
die vorgesehene niedrige Betriebstemperatur des Dampfreformers von 600 °C und den Einsatz 
neuer Katalysatoren ist der Einsatz einer einstufigen Konvertierung (Single-Shift) bei 240 °C 
möglich [16]. 
2.3.5 Gasfeinreinigung 
In der abschließenden Gasfeinreinigung muss der Kohlenmonoxidgehalt auf eine Restkonzentra-
tion von 10-100 ppm reduziert werden. Die erste Möglichkeit hierzu bietet die Druckwechselad-
sorption. Die hohen Betriebsdrücke und der apparative Aufwand beschränken jedoch den Ein-
satz auf zentrale Reformieranlagen [35]. Ein weiteres Verfahren ist die Reinigung des Wasserstof-
fes mit Membranen. Mit Silber-Palladium-Membranen können höchste Reinheitsanforderungen 
erfüllt werden. Nachteilig sind derzeit die Kosten für die Membranen, die hohen Drücke und die 
Lebensdauer [24]. 
In der betrachteten Anlage wird die selektive Kohlenmonoxid-Methanisierung genutzt (2-8) . Es 
ist die Rückreaktion der Dampfreformierung (2-4). Die Methanisierung von Kohlendioxid ist 
eine unerwünschte Nebenreaktion (2-9) [36]. Durch die Temperaturführung und Katalysatorein-
satz wird die Nebenreaktion unterdrückt und der Restgehalt an Kohlenmonoxid unter 100 ppm 
reduziert. 
Alternativ kann auch die selektive Oxidation von Kohlenmonoxid angewendet werden (2-10) 
[37]. In Anwesenheit von Platin- oder Rutheniumkatalysatoren wird durch geringe Luftzufuhr 
das Kohlenmonoxid zu Kohlendioxid oxidiert. Eine mögliche Nebenreaktion ist die Oxidation 
des Wasserstoffes (2-11), die durch genaue Dosierung der Luftmenge unterbunden werden kann. 
Dieses kann jedoch zu Problemen bei Lastwechseln führen [27]. 
selektive Oxidation: 
222
1 COOCO ⎯→+
 mol
kJh K 283
0
298 −=Δ  (2-10)
Wasserstoffoxidation: OHOH 222 2
1 ⎯→←+
 mol
kJh K 242
0
298 −=Δ  (2-11)
CO-Methanisierung: OHCHHCO 2423 +⎯→←+  mol
kJh K 206
0
298 −=Δ  (2-8) 
CO2-Methanisierung: OHCHHCO 2422 24 +⎯→←+  mol
kJh K 165
0
298 −=Δ  (2-9) 
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2.4 Das PEM-Brennstoffzellen-Hausenergiesystem (PEMFC-HES) 
2.4.1 Vorstellung des Hausenergiesystems 
Abluft zur 
Mantelkühlung
Heizungswasser
Abluft
Erdgas
Anodenrestgas
Luft
DC
AC
Brenner
Dampf-
reformer WT
Single-
Shift
Methani-
sierung
Brennstoff-
zelle
Trockene
Luft
Abgas
WT
WTWT
WasserDampf
 
Abbildung 2-2: Schaltbild der Hausenergieversorgungsanlage der Firma Viessmann [38] 
Das Hausenergiesystem der Firma Viessmann ist für ein Einfamilienhaus ausgelegt. Die Einfami-
lienhäuser bilden den zahlenmäßig größten Anteil im Gebäudebestand und sind somit der bedeu-
tendste Markt für Heizungsanlagen [39]. Daher besitzt die Hausenergieversorgungsanlage eine 
elektrische Leistung von 2 kWel (AC) und 5 kW thermische Leistung. In Tabelle 2-2 sind die 
wichtigsten Eckdaten des Systems aufgelistet. Die Hausenergieanlage kann in drei verschieden 
Bereiche eingeteilt werden: 
1. Der verfahrenstechnisch-chemische Bereich beinhaltet mehrere Reaktionsstufen, in de-
nen ein wasserstoffreiches Gas  für die Brennstoffzelle erzeugt wird. In der ersten Reaktions-
stufe wird Erdgas mit Wasser zu CO und H2 umgesetzt. In den beiden folgenden chemischen 
Reaktoren wird dieses Gasgemisch vom Brennstoffzellenschadgas Kohlenstoffmonoxid be-
freit.  
2. Der elektrochemisch-elektrische Bereich umfasst die Brennstoffzelle und den Wechsel-
richter. An der Brennstoffzelle läuft die elektrochemische Reaktion von Wasserstoff und Sau-
erstoff zu Wasser ab. Im Wechselrichter wird der erzeugte Gleichstrom der BZ in Wechsel-
strom umgewandelt. 
3. Beim hydraulisch-thermischen Bereich handelt es sich um den Heizungs- und Warmwas-
serkreislauf zur Auskopplung von überschüssiger thermischer Energie aus der Brennstoffzelle 
und dem Gasprozessor. 
Der hydraulisch-thermische Bereich weist im Vergleich zu bisherigen, konventionellen Heizungs-
systemen nur einige zusätzliche Wärmeübertrager auf, da beim BZ-Energiesystem Wärme aus 
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mehreren Quellen genutzt werden soll. Somit kann ein solches System auch leicht in einen beste-
henden Heizungskreislauf integriert werden, ohne das große Veränderungen im Gebäude not-
wendig sind. 
Tabelle 2-3: Auslegungsdaten für das Viessmann Brennstoffzellen-Heizgerät [40] 
 
Bereich Zielgröße Zielwert 
Brennstoffzellen-Stack 
PEM FC 
Modulation 
Druck 
CO-Toleranz 
Betriebsspannung 
Anodenumsatz 
Kathodenumsatz 
2,4 kW DC 
5 : 1 
drucklos, Umgebung 
< 20 ppm, kein air bleed 
> 650 mV bei 0,6 A/cm² 
> 80 % 
> 60 % 
Gaserzeugung/ 
Gasaufbereitung 
Reformer 
CO-Reinigung 
CO-Konzentration 
H2-Konzentration 
Dampfreformer 
Single-Shift, Methanisierung 
< 20 ppm 
möglichst hoch 
Gesamtsystem 
(ohne Zusatzheizgerät) 
Elektrische Leistung 
Heizleistung 
Gesamtwirkungsgrad 
Lebensdauer 
Elektr. Wirkungsgrad 
Abmessungen 
Kaltstartzeit (20 °C) 
Gewicht 
2 kW AC 
5 kW 
> 87 % 
> 40.000 h 
> 32 % 
60 x 70 x 100 cm 
< 15 min 
120 kg 
 
Für die Betriebsweise eines Brennstoffzellen-Energiesystems gibt es im Wesentlichen drei Varian-
ten. Die beiden ersten Betriebsweisen sind vom lokalen Energiebedarf geführt [41], während eine 
weitere Möglichkeit der Betriebsführung durch externen Zugriff auf das Hausenergiesystem be-
steht [42, 43]. Diese drei Betriebsarten werden im Folgenden kurz beschrieben. 
1. Beim wärmegeführten Betrieb wird die Leistung der Anlage so angepasst, dass der aktuelle 
Wärmebedarf des Hauses für Heizung und Warmwasser vollständig gedeckt wird. Der gleich-
zeitig produzierte Strom wird im Haus verbraucht oder, sofern über den Hausbedarf hinaus 
produziert wird, in das Stromnetz eingespeist. Wenn keine Wärme im Gebäude benötigt wird, 
muss der Strom aus dem Netz bezogen werden. Dies gilt auch für eine erhöhte Stromanfor-
derung. 
2. Der stromgeführte Betrieb erlaubt die Führung der Anlage in Abhängigkeit des aktuellen 
Strombedarfs im Gebäude. Ist der Strombedarf größer als die maximale elektrische Leistung 
der Anlage, so erfolgt ein Bezug über das Stromnetz. Eine Stromeinspeisung findet nur statt, 
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wenn die Stromanforderung unter der Mindestleistung des Energiesystems liegt. Die gleich-
zeitig erzeugte Wärmeenergie wird dem Haus zur Verfügung gestellt oder an den Speicher 
abgegeben. 
3. Beim netzgeführten Betrieb werden die Hausenergieversorgungsanlagen als virtuelles Kraft-
werk zentral gesteuert. So wird bei entsprechend hoher Anzahl der Anlagen die Einspeiseleis-
tung koordiniert und eine Spitzenlastabdeckung im Netz möglich. Der Spitzenlaststrom wird 
mit hohen Preisen vergütet, so dass sich die erhöhten Ausgaben für den Regelungszugriff 
rechnen könnten. Der Strom wird also auf Anforderung der zentralen Steuerungseinheit pro-
duziert und eingespeist. Gleichzeitig anfallende Wärme wird im Gebäude genutzt oder in den 
Speicher gefahren. Randbedingungen für diese Art des Betriebes sind allerdings der Wärme-
bedarf des Gebäudes und die Kapazität des Wärmespeichers. 
Eine weitere Möglichkeit der Betriebsführung ergibt sich z.B. durch gemischten strom- und 
wärmegeführten Betrieb, der jahreszeitabhängig eingesetzt werden kann [16]. Bei vorhandenem 
Heizwärmebedarf im Winter erfolgt der Betrieb wärmegeführt und im Sommer bei niedrigem 
Wärmebedarf wird auf Stromführung umgestellt. Allerdings muss auch dann sichergestellt sein, 
dass die entstehende Wärme an das Hausheizungssystem abgegeben werden kann. Das Haus-
energiesystem der Firma Viessmann ist für den wärmegeführten Betrieb entwickelt, könnte je-
doch auch auf stromgeführten Betrieb umgestellt werden. 
2.4.2 Aufbau des Gaserzeugungssystems 
Der Platzbedarf für das Brennstoffzellenheizgerät darf nur sehr gering sein, damit es in einem 
Einfamilienhaus zum Einsatz kommen kann. Hierdurch ergibt sich die Notwendigkeit eines 
kompakten Aufbaus der einzelnen Komponenten. Das Gaserzeugungssystem ist so gestaltet, dass 
die einzelnen Reaktionsstufen in einem Strang hintereinander angeordnet sind. Oben befindet 
sich der Reformer mit dem Brennraum im Zentrum des zylindrischen Aufbaus. Dieser stellt die 
Energie für die endotheme Reformierungsreaktion zur Verfügung. Das Reformat strömt dann 
weiter in den Eduktverdampfer 1. Hier wird ein Teilstrom des Wassers, welches in einer voran-
gehenden Entsalzungsanlage deionisiert wird, verdampft und überhitzt. Das Reformat kühlt sich 
auf die vorgegebene Eintrittstemperatur der Single-Shift-Stufe ab. Nach der Konvertierung 
strömt das Gasgemisch weiter in den Methanisierungsreaktor, wo der CO-Gehalt auf die für die 
Brennstoffzelle zulässige Konzentration herabgesetzt wird. Das wasserstoffreiche Gas wird an-
schließend weiter abgekühlt und gelangt dann in die Brennstoffzelle. Das Rauchgas aus dem 
Brennraum strömt außen am Reformer entlang in den Verdampfer 2. Dieser ist außen um den 
Reformer angeordnet. Dort wird der zweite Teilstrom des Wassers erwärmt, verdampft und ü-
berhitzt. Der erzeugte Dampf aus den beiden Verdampfern wird zusammen mit dem entschwe-
felten Erdgas in den Deckelwärmeübertrager geführt, wo das Dampf/Erdgas-Gemisch durch 
Energiezufuhr aus dem Brennraum weiter aufgeheizt wird. 
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Das hier vorgestellte Gaserzeugungssystem der PEMFC-Hausenergieversorgungsanlage wird 
später in einem dynamischen Modell abgebildet (Kapitel 4) und umfasst alle Komponenten und 
Stoffströme, die in diesem Abschnitt vorgestellt wurden. Konstruktive Besonderheiten der Reak-
toren, Verdampfer und Wärmeübertrager werden bei der Vorstellung der Modelle erläutert. 
 
 
Abbildung 2-3: Skizze des Gaserzeugungssystems 
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3 Modellierung von Reformern und Gaserzeugungssystemen 
3.1 Modellierung verfahrenstechnischer Prozesse 
Modelle werden in der Verfahrenstechnik heute weit verbreitet eingesetzt (Tabelle 3-1). Sie die-
nen der Analyse und Untersuchung verschiedenster Fragestellungen. Ein reales System in Form 
von Gleichungen abzubilden ist die Grundlage der Modellbildung, so dass die Charakteristik des 
realen Systems richtig wiedergegeben wird [44]. Die Einsatzmöglichkeiten und der Nutzen des 
Modells bestehen formal in den Bereichen Diagnose (Ursachenermittlung für ein Systemverhal-
ten) und Prognose (Vorhersage vom Systemverhalten) [45]. Beide Bereiche dienen dem Erkennt-
nisgewinn, so dass das Wissen über einen Prozess vermehrt wird. 
 
Tabelle 3-1: Anwendungsgebiete der Modellierung in der chemischen Verfahrenstechnik [45] 
Anwendungsgebiet Nutzen und Ziele der Modellierung  
Verfahrensentwicklung Machbarkeitsstudien neuer Verfahren und Designs 
Technische, wirtschaftliche und ökonomische Bewertung 
Effekt der Veränderung von Prozessparametern auf die Leistung 
Optimierung der Verfahren durch strukturelle Veränderungen 
Analyse von Prozesswechselwirkungen 
Ökologische Betrachtungen (Müllvermeidung) 
Regelungstechnik Untersuchung der regulären Regelstrategien 
Analyse der Dynamik von Sollwertänderungen und Störungen 
Entwicklung optimaler Strategien zur  Regelung von Batchprozessen 
und Mehrproduktanlagen 
Optimierung der Prozeduren für das An- und Abfahren der Anlagen 
Problemlösung Identifizierung von  Ursachen für Qualitätsprobleme 
Identifizierung von  Ursachen für Prozessabweichungen 
Sicherheitstechnik Erkennung von gefährlichen Betriebsbereichen 
Untersuchung der Auswirkungen von Stofffreisetzungen 
Abschätzung von Störfallauswirkungen 
Operatortraining 
(Simulator) 
An- und Abfahren des regulären Betriebs 
Training der Abläufe für den Notfall 
Routine-Betriebsübungen 
Umwelteinfluss Quantifizierung von Emissionsraten für spezifische Designs 
Verteilungsvorhersagen für Freisetzungen in Luft und Wasser 
Abschätzung der Effekte von akuten Unfällen (Feuer, Explosion) 
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Das Ziel der Modellierung bestimmt den Typ und somit die mathematische Form des eingesetz-
ten Modells. Je nach Aufgabenstellung werden mechanistische, empirische, stochastische oder 
deterministische Modelle ausgewählt, die eine bestimmte mathematische Form aufweisen 
(Tabelle 3-2). Bei der Untersuchung von Reformern und Gaserzeugungssystemen kommen fast 
ausschließlich deterministische Modelle zum Einsatz. Mit diesen Modellen kann einer Ursache 
eine bestimmte Wirkung zugeschrieben werden, was für die Optimierung der Systeme von großer 
Bedeutung ist. Im Bereich der Regelungstechnik sind dynamische Modelle mit konzentrierten 
Parametern meist ausreichend. Bei mechanischen Problemstellungen sind ein- oder mehrdimen-
sionale Modelle gefragt, um Aussagen über das Materialverhalten zu erzielen. Dynamische, 
mehrdimensionale Simulationen werden zur Strömungssimulation eingesetzt, wodurch zeitlich 
veränderliche  (turbulente) Wärme- und Stoffflüsse berechnet werden können. Damit komplizier-
te Modelle numerisch berechnet werden können, überführt man die kontinuierlichen Systeme in 
zeit- und ortsdiskrete Systeme. Somit werden Differenzengleichungen erhalten, die mit Rechnern 
gelöst werden können. 
Tabelle 3-2: Formen der Modellgleichungen für unterschiedliche Modelltypen [45] 
Gleichungstyp 
Modelltyp 
Stationäres Problem Dynamisches Problem 
Deterministisch Nichtlinear algebraisch DGL/partielle.DGL 
Stochastisch Algebraisch/Differenzen Stochastische DGL o. Differenzen 
Konzentrierte Parameter
(nulldimensional) algebraisch DGL 
Verteilte Parameter 
(ein-/mehrdimensional) Elliptische (partielle) DGL Parabolische (partielle) DGL 
Linear Linear algebraisch Lineare DGL 
Nicht linear Nichtlinear algebraisch Nichtlineare DGL 
Kontinuierlich algebraisch DGL 
Diskret Differenzen Differenzen  
 
Aufgrund verschiedener Fragestellungen und Einsatzgebiete gibt es eine Vielzahl von verschie-
denen Modellen mit unterschiedlichen Detaillierungs- und Skalierungsgraden. Die Maßstäbe ei-
nes Modells können von der Nano-Skala (z.B. Molekularsimulationen) über die Mikro-, Meso-
Skala bis hin zur Makroebene sehr unterschiedlich sein. Ein Black-Box-Modell kann lediglich 
durch Eingangs- und Ausgangsströme gekennzeichnet sein. Andererseits kann das System durch 
Berücksichtigung von Fluiddynamik, Temperatur- und Strömungsprofilen in Grenzschichten 
sowie lokalen Stoffeigenschaften etc. beliebig kompliziert dargestellt werden.  
Für den Themenbereich Erdgas-Reformierung existieren bereits zahlreiche Modelle, die mit un-
terschiedlichsten Zielsetzungen erstellt wurden. Eine Reihe dieser Simulationsmodelle werden im 
folgenden Kapitel vorgestellt. 
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3.2 Existierende Reformermodelle 
3.2.1 Großtechnische Reformer 
In der Vergangenheit wurden bereits zahlreiche Modelle für Reformer verschiedener Bauarten 
erstellt. Bis zum Ende des letzten Jahrzehnts, als die Brennstoffzellentechnik noch nicht im Fo-
kus der Wissenschaft stand, waren es im wesentlichen Simulationsmodelle für großtechnische 
Reformer zur industriellen Synthesegas- und Wasserstofferzeugung. Im Fokus standen dort be-
reits Fragestellungen, wie sie jetzt auch bei den kleineren Reformern für die HES auftreten. Ein 
wichtiger Punkt ist auch bei den industriellen Reformern die Energieintegration, um gute Wir-
kungsgrade zu erhalten und den Primärenergieeinsatz zu minimieren.  
POSADA UND MANOUSIOUTHAKIS haben die Dampfreformierung von Methan zur Herstellung 
von reinem Wasserstoff untersucht [46]. Ihr Ziel war die Energie- und Wärmeintegration dieses 
Prozesses zu verbessern, indem durch überschüssigen Dampf Strom produziert wird. Zur Ver-
besserung der Energieintegration haben sie eine Pinchanalyse in Verbindung mit einer Optimie-
rungsrechnung durchgeführt. Auch RAJESH ET AL. haben sich mit der Optimierung der Prozess-
bedingungen beschäftigt und eine Optimierungsrechnung mit mehreren Zielfunktionen durchge-
führt [47]. Dazu haben sie ein stationäres rigoroses Prozessmodell eines industriellen Reformers 
mit der Kinetik von XU UND FROMENT [48] entwickelt. NANDASANA ET AL. erweiterten dieses 
Modell zu einem dynamischen Prozessmodell, mit dem neben Optimierungsrechnungen auch 
sicherheitstechnische Aspekte betrachtet wurden [49]. 
Eine wichtige Größe bei der Simulation der endothermen Reformierung ist die genaue Bere-
chung des Energieeintrages in den Reaktor. RAJESH ET AL. und NANDASANA ET AL. berücksichti-
gen den Energieeintrag in den Reaktor durch einen Boltzmann-Strahlungsterm zwischen dem 
Rauchgas und der Reaktoraußenwand. Eine größere Gewichtung auf die Berechnung des Ener-
gieeintrages in einen technischen Reformer legten PLEHIERS ET AL [50]. In ihrem Simulationsmo-
dell wird der Energieeintrag in die Reaktorrohre durch ein Zonenmodel nach RAO ET AL. (basie-
rend auf der Zonemethode nach HOTTEL [51]) bestimmt. Das stationäre Reformermodell bein-
haltet die Kinetik von XU UND FROMENT unter der Berücksichtigung einer Stofftransportlimitie-
rung. 
Ein Modell, das ebenfalls den Energieeintrag besonders berücksichtigt, benutzten GREVSKOTT 
ET AL. bei der Simulation eines Reformer zur Syngas-Herstellung [52]. Die Strahlung des Rauch-
gases auf die Reaktorwand wird durch ein composite flux model berechnet, bei dem der Strahlungs-
winkel unterteilt ist und für die einzelnen Teilwinkel die Wärmeflussdichten durch die Erhal-
tungsgleichungen berechnet werden. Die Reaktionen im Rohrreaktor werden durch einen kineti-
schen Ansatz von FROMENT UND BISCHOFF beschrieben [53]. 
 Im Fall der industriellen und großtechnischen Wasserstofferzeugung wird als Produkt Wasser-
stoff von sehr hoher Reinheit (> 99 %) für weitere industrielle Prozesse erhalten. Dies unter-
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scheidet sich deutlich von der Wasserstofferzeugung für Brennstoffzellen. Hier genügt ein was-
serstoffreicher Gasstrom, der z.T. größere Mengen an CO2, Wasser und Methan enthält. Aller-
dings darf dieser Wasserstoffstrom nur sehr geringe Anteile von Kohlenmonoxid (CO) aufwei-
sen, da CO die PEM-Brennstoffzelle teilweise irreversibel schädigt. Bei der Synthesegas-
Herstellung ist eine Gasmischung aus Kohlenmonoxid und Wasserstoff das Zielprodukt, die z.B. 
im Fischer-Tropsch-Prozess zu weiteren Produkten umgesetzt werden kann. Im Syngas sollte der 
CO2-Anteil meist möglichst gering sein. Deshalb wird das Temperaturniveau so gewählt, dass das 
Gleichgewicht der Shift-Reaktion (Gleichung (2-6)) weit  auf der Seite der Edukte liegt. 
Die Modellierung der großtechnischen Reformer behandelt, wie oben gezeigt wurde, ähnliche 
Fragestellungen, wie sie bei der Gaserzeugung für Brennstoffzellen auftreten. Allerdings sind die 
Zielprodukte (Produktzusammensetzungen) und die Randbedingungen (höhere Drücke und 
Temperaturen) der großtechnischen Verfahren andere als bei kleineren Reformersystemen für 
den Brennstoffzelleneinsatz, auch wenn die ablaufenden Reaktionen identisch sind. Die eindeu-
tigsten Differenzen spiegeln sich jedoch in den entsprechenden Maßstäben der Reformierungsre-
aktoren wieder. Aufgrund der Tatsache, dass die Skalen sich um etwa zwei Zehnerpotenzen un-
terscheiden, kann nicht von einer direkten Übertragbarkeit von Auslegungsdaten und Betriebspa-
rametern ausgegangen werden. Wie in der Verfahrenstechnik beim Scale-Up von Labor- zum 
Anlagenmaßstab [54], so stecken beim Scale-Down der Reformer auf Kompaktanlagen viele 
Probleme im Detail und müssen genau analysiert werden. Aus diesem Grund beschäftigt sich 
eine ganze Reihe von Wissenschaftlern [55-77, 46, 78-80] mit der Entwicklung von Gasprozesso-
ren zur Wasserstoffherstellung für Brennstoffzellen. Dabei werden vielfach Simulationsmodelle 
parallel und ergänzend zu Versuchsanlagen eingesetzt, um die Kompaktanlagen zur Gaserzeu-
gung zu optimieren. 
3.2.2 Gaserzeugungssysteme für Brennstoffzellen 
Da es sich bei den industriellen Reformern um großtechnische Apparate und dementsprechende 
Prozesstechnik handelt, können die oben genannten Simulationsmodelle nicht ohne weiteres auf 
die Reformer für Brennstoffzellenanlagen übertragen werden. Es gibt markante Unterschiede in 
den Prozessbedingungen und den Produktvorgaben, z. B. Druck, Temperatur und auch ge-
wünschte H2- und zulässige CO-Konzentration. So wurden mit der intensivierten Forschung auf 
dem Gebiet der Brennstoffzellentechnik auch die Modelle von Reformersystemen zur Wasser-
stofferzeugung für Brennstoffzellen zahlreicher. Einige dieser Simulationsmodelle werden im 
Folgenden unterteilt nach stationären und dynamischen Modellen vorgestellt. 
3.2.2.1 Stationäre Modelle 
Die Anwendungsgebiete der stationären Modelle für Gaserzeugungssysteme von Brennstoffzel-
len sind vergleichbar mit denen der großtechnischen Reformer. Sie werden häufig zur Verbesse-
rung der Systemintegration (Pinch-Analyse) und zur Bestimmung geeigneter Betriebsparameter 
eingesetzt, da diese wesentlich die Effizienz des Gasprozessors bestimmen.  
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GODAT UND MARECHAL [81] ermittelten mit einem Modell bestehend aus Gaserzeugungseinheit 
und Brennstoffzelle (inklusive Nachverbrennung) die optimalen Betriebsparameter des Systems. 
Sie nutzen dabei eine kommerzielle Software zur Prozesssimulation (Belsim-VALI III). Wesentli-
che Annahmen der Simulation sind chemisches Gleichgewicht bei Reaktionsbedingungen, eine 
minimale Temperaturdifferenz TΔ  für die Wärmeübertragung von 10 K am Pinch bzw. 25 K am 
Reformer und ein 95 %iger Anodenumsatz. MARECHAL ET AL. [82] nutzten dieses stationäre 
Modell zur Vielparameter-Optimierung mit thermo-ökonomischen Hintergrund.  
Eine ähnliche Zielsetzung wie GODAT UND MARECHAL verfolgten auch GIUNTA ET AL. [64]. Die 
Systemintegration eines Gaserzeugungssystems auf Basis von Bioenthanol wurde anhand der 
Pinchanalyse untersucht. Zur Simulation wurde die Software Aspen© Hysys eingesetzt. Es wurde 
eine minimale Temperaturdifferenz von 25 K für alle Wärmeübertrager und Reaktoren festgelegt. 
Wärmeverluste wurden nicht berücksichtigt. Aufgrund von weiteren optimistischen Annahmen 
(Anodenumsatz 100 %) ermittelten GIUNTA ET AL. einen elektrischen Wirkungsgrad von > 55 %, 
was doch weit entfernt von der Realität erscheint.  
WALLMARK UND ALVFORS [83] nuzten ein Matlab-Modell zur Pinch-Analyse und zur Erstellung 
eines Wärmetauschernetzwerkes. Außerdem nutzten sie die Simulation zur Auslegung des Brenn-
stoffzellensystems und untersuchten, ob das System mit dem angenommenen Modulationsbe-
reich den Anforderungen eines Gebäudes in Schweden gerecht wird. Aufgrund des hohen Wär-
mebedarfs des Gebäudes in Schweden konnte das System trotz niedriger Stromkennzahl mehr 
Strom produzieren als benötigt und den Gesamtenergiebedarf zu mehr als 60 % decken. Die 
Annahmen, die beim Heizenergiebedarf gemacht wurden, sind für Gebäude in Deutschland al-
lerdings nicht realistisch.  
ECHIGO UND TABATA [84] ermittelten auf Grundlage einer energetischen Bilanzierung des Pro-
zesses den maximalen Wirkungsgrad einer Gaserzeugungseinheit für Brennstoffzellen. Wesentli-
che Parameter waren das Wasserdampf/Kohlenstoff-Verhältnis (S/C) im Reformer und das Sau-
erstoff/Kohlenmonoxid-Verhältnis (O2/CO) in der Stufe zu selektiven CO-Oxidation. Die Pro-
duktzusammensetzung wurde über das Reaktionsgleichgewicht berechnet. Die Rauchgasaustritts-
temperatur wurde auf 100 °C festgelegt. Verluste wurden pauschal durch eine fixierte Gehäuse-
temperatur, einen äußeren Wärmeübergangskoeffizienten und eine geschätzte Oberfläche be-
rücksichtigt. Sie stellten für das System einen maximalen Wirkungsgrad bei einem S/C-Verhältnis 
von rund 2 im Dampfreformer fest. 
Barz et al. beschränkten sich auf eine reine thermodynamische Betrachtung der Reaktionsgleich-
gewichte für die Dampfreformierung, der Autothermen Reformierung und der Partiellen Oxida-
tion [85]. Besonders Augenmerk legten sie auf die mögliche Bildung von Kohlenstoff. Anhand 
der Simulationen ermittelten sie die theoretisch optimalen Reaktionsbedingungen z.B. für das 
Steamreforming eine Reaktortemperatur von 700 - 850 °C, Druck 1 - 2 bar und ein S/C-
Verhältnis von 2,75 - 3. 
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Weiterhin wurden stationäre Modelle zur Diagnose des Anlagenverhaltens und zur Vorhersage 
von experimentellen Daten genutzt. GIGLIUCCI ET AL. erstellten beispielsweise ein Modell einer 
kompletten HEVA in Aspen Plus© [86]. Die Brennstoffzelle beschrieben sie durch ein Black-box-
Modell in Fortran. Für die Balance of Plant und die übrigen Apparate wurden Modelle aus der Mo-
dellbibliothek von Aspen Plus© verwendet. Zunächst haben sie ihre Simulationen mit Messdaten 
einer realen Versuchsablage verglichen. Der elektrische und besonders der thermische Wirkungs-
grad wurden viel zu optimistisch wiedergegeben. Da neben den Rauchgasverlusten keine weiteren 
Wärmeverluste eingerechnet wurden, verwundert dies jedoch kaum. In weiteren Simulationen 
haben sie dann durch eine verbesserte Systemverschaltung und geänderte Annahmen für die BZ 
das Optimierungspotential der HEVA aufgezeigt. Als Systemverbesserungen wurden die Wärme-
rückgewinnung aus dem Rauchgas und der Wasserdampfkondensation sowie die Verringerung 
des Dampf/Erdgas-Verhältnisses aufgezeigt. 
LIN ET AL. haben ein stationäres Modell auf Basis eines Versuchsreformers in [72] vorgestellt. Im 
Modellansatz wurden die Kinetiken für Reformierung, CO-Konvertierung und Selektiver Oxida-
tion berücksichtigt. Verluste des Systems und der Brenner wurden nicht explizit modelliert. Die 
Reformerwandtemperatur, die den Energieeintrag in den Reformer bestimmt, und kinetische 
Parameter wurden an Messdaten angepasst. Bei der anschließenden Sensitivitätsanalyse (Refor-
mereintrittstemperatur, S/C) stand die Vorhersage der Gaszusammensetzung mehr im Vorder-
grund als die Bestimmung der Temperaturen im System. 
SEO ET AL. versuchten einen kompakten Dampfreformer mit Shift-Stufe mittels CFD-Simulation 
mathematisch zu beschreiben [79]. Der Reformer wurde durch ein heterogenes Reaktormodell-
gleichungen beschrieben, wobei aber keine Wärmeverluste berücksichtigt wurden. Der Vergleich 
der Simulation mit Messdaten zeigte grundsätzlich eine gute Übereinstimmung, wobei die Tem-
peratur im Shift-Reaktor am Eintritt um 100 °C zu niedrig berechnet wurde. Den Einfluss des 
S/C-Verhältnisses im Reformierungsreaktor sowie des Kühlstroms am Shift-Reaktor untersuch-
ten sie anschließend mit dem validierten Modell. Sie gaben an, dass das S/C-Verhältnis so hoch 
eingestellt werden sollte, wie Dampf zu vertretbaren Kosten erzeugt werden kann. 
Eine weitere Gruppe von Autoren analysierte die Kombination der endothermen Dampfrefor-
mierung mit der katalytischen Verbrennung über eine gemeinsame Trennwand, die als Wärme-
austauschfläche dient. Die beiden Seiten der Wand sind mit den entsprechenden Katalysatoren 
für die katalytische Verbrennung und Reformierung beschichtet. EIGENBERGER ET AL. und   
KOLIOS ET AL. betrachteten verschiedene Medienführungen (Gleich- und Gegenstrom) sowie 
unterschiedliche Verschaltungen zum Vorheizen und Abkühlen der Edukt- und Produktströme 
mit einem eindimensionalen Modell [87-90]. Sie zeigten, dass im Reaktor ein ausgeprägtes Tem-
peraturmaximum existiert. Zudem besteht bei Gegenstromführung die Gefahr von Hot Spots im 
Reaktor. Dies wiederum kann zur homogenen Reaktion auf der Verbrennungsseite führen. Auch 
im Gleichstrombetrieb ist die Reaktion mit gekoppelter Verbrennung sehr sensitiv für kleinste 
Abweichungen vom eigentlichen Betriebspunkt. Für die gleiche Reaktionsführung untersuchten 
ZANFIR UND GAVRIILIDIS den Einfluss der Kanalhöhe im Mikroreaktor und der Dicke der Kata-
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lysatorschicht, die für die Wärmeübertragung zwischen Verbrennung und Reformierung eine 
wichtige Rolle spielt [91]. Dazu entwickelten sie ein zweidimensionales stationäres Simulations-
modell. Sie ermittelten, dass der Effektivitätsfaktor der katalytischen Reaktion um eine Größe-
nordung höher sein kann als beim konventionellen Reformer mit nichtkatalytischer Verbrennung. 
Wie die zuvor genannten Autoren betrachteten STUTZ UND POULIKAKOS ausschließlich die Reak-
tion der Reformierung und die dazugehörige Thermodynamik. Sie untersuchten den Einfluss der 
Wandstärke eines Reaktormonolithen auf die Effektivität eines autothermen Reformers [92]. Da-
bei fanden sie heraus, dass die Berücksichtigung der Wand in der Modellierung des Reaktors be-
deutend ist für die korrekte Vorhersage des Reaktorverhaltens und des Umsatzes. Aufgrund der 
exothermen-endothermen Natur der autothermen Dampfreformierung ist die axiale Temperatur-
verteilung im Reaktor nicht monoton. Durch eine Veränderung der Wanddicke und somit der 
Wärmeleitfähigkeit durch die Wand verschiebt sich das Temperaturprofil im Reaktor. Hierdurch 
wiederum wird auch das Reaktionsgleichgewicht beeinflusst. In einer weiteren Veröffentlichung 
zeigten sie den Einfluss der Katalysatorbeladung und der Katalysatorgeometrie auf den Umsatz 
[93]. 
3.2.2.2 Dynamische Modelle 
Die wesentlichen Anwendungsgebiete für dynamische Modelle sind die Regelungstechnik und die 
Sicherheitstechnik. Zusätzlich werden sie sowohl als Simulatoren für das Operatortraining einge-
setzt als auch bei der Auslegung von Anlagen mit instationären Betriebsweisen (z.B. Adsorptions- 
und Desorptionsvorgängen, zyklischer Reaktorbetrieb, regenerative Wärmeübertragung). Die 
dynamischen Modelle sind oft von geringerer räumlicher Komplexität als stationäre Modelle, da 
die dynamische Simulation in der Regel einen erheblich höheren Rechenbedarf bedeutet. Aus den 
zuvor genannten Gründen beschränkt sich der Einsatz eines instationären Modells auf wenige 
Bereiche. Abbildung 3-1  zeigt eine Übersicht der stationären und dynamischen Modelle aus der 
Literatur nach Systemkomplexität und geometrischer Detailiertheit. 
JAHN UND SCHROER haben ein dynamisches Simulationsmodell eines Dampfreformers zur Sys-
temanalyse und Betriebsführung erstellt [70, 42]. Das Modell besteht aus zusammengefassten 
Elementen (lumped elements) und beschreibt die wesentlichen Bestandteile des Systems. Zur Ver-
einfachung des Modells wurde chemisches Gleichgewicht im Reaktor angenommen. Die Wärme-
übergänge und der Strahlungsterm für den Energieeintrag in den Reaktor wurden an Messdaten 
angepasst. Der Vergleich von Simulation und Experiment zeigt aufgrund der einfachen Struktur 
des Modells Abweichungen in den Konzentrationen und Temperaturen.  
Ein sehr vereinfachtes Modell zur Beschreibung der Dynamik der Wasserstofferzeugung durch 
Dampfreformierung haben BECKHAUS ET AL. vorgestellt [57]. Zur Bestimmung des transienten 
Wasserstoffvolumenflusses an der Brennstoffzelle wurde der dynamische Druckverlust im Sys-
tem anhand einer Drosselgleichung und vorgegebenen Druckverlusten in den Reaktoren be-
stimmt. Die Reaktion wurde durch eine Kinetik erster Ordnung und über die Abweichung des 
Methanpartialdrucks vom Gleichgewichtspartialdruck beschrieben. NIELSEN UND KAER haben 
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ebenfalls ein einfaches dynamisches Modell eines Steamreformers vorgestellt [76, 77]. Der Reak-
tor wurde unter Berücksichtigung von Kinetik, Stofftransportlimitierung und Druckverlust als 
Rohrreaktor beschrieben. Der Brennraum und weitere Apparate wurden allerdings nicht in die 
Modellierung einbezogen. 
Abbildung 3-1: Übersicht der Modelle aus der Literatur nach Detailliertheit und Komplexität 
Ein Dampfreformermodell zur Wasserstofferzeugung von Carbonat-Brennstoffzellen wurde von 
HE ET AL. entwickelt. Das Modell dient der Berechnung der Systemantwort in Bezug auf Lastfol-
geverhalten und Störungen. Es beinhaltet keine Betrachtung des Brenners und der Verdampfung, 
sondern ausschließlich die Reaktionen und Wärmeübertragungen im Reformer. Trotz der Nicht-
betrachtung der Verdampfung wurden für Lastwechsel sehr große Zeitkonstanten ermittelt 
(~5000s). Somit müssen der Reaktor und die Wärmeübertrager sehr große Speicherkapazitäten 
besitzen, was für eine kompakte Gaserzeugungseinheit mit Blick auf An- und Abfahrvorgänge 
sehr ungünstig ist. 
3.3 Grenzen der bestehenden Modelle 
Die in Unterkapitel 3.2 beschriebenen Reformermodelle wurden für sehr unterschiedliche Unter-
suchungen und Zielsetzungen entwickelt. Etliche dieser Modelle wurden genutzt um die System-
integration zu untersuchen und zu verbessern, allerdings zumeist unter Benutzung von Standard-
Simulationsmodellen aus vorhandenen Modellbibliotheken. Diese Modelle chemischer Apparate 
sind in der Regel aber zur Beschreibung großtechnische Anlagen gedacht. Ein Scale-down der 
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Komponenten durch die Simulation kann wegen unterschiedlicher Verhältnisse von Oberflä-
chen- und Volumeneffekten nicht ohne genauere Betrachtung der einzelnen Gegebenheiten und 
Bedingungen erfolgen [94]. Wie das Scale-Up verfahrenstechnischer Prozesse Nichtlinearitäten 
aufweist, so kommt es bei der Maßstabsverkleinerung eines Systems zu den gleichen Problemen 
[54, 24]. Damit realistische Daten und verlässliche Untersuchungsergebnisse erhalten werden 
können, müssen gesonderte Modelle für kleine Anlagen und Systeme mit geringen Durchsätzen 
erstellt und validiert werden. Durch die verhältnismäßig kleinen Stoff- und Energieströme haben 
bereits kleine Abweichungen von Betriebsparametern und Betriebszuständen großen Einfluss auf 
das Systemverhalten. Zahlreiche Autoren berücksichtigen diese Problematik und entwickeln de-
taillierte Modelle für die geringen Stoffdurchsätze. Sie beschränken sich dabei ausschließlich auf 
die Simulation des Reformers, da sie lediglich die Reaktion bzw. die Thermodynamik betrachten. 
Wenn zusätzliche Komponenten in den Modellansätzen betrachtet werden, so dienen diese Mo-
delle vor allem zur Entwicklung von Regelungskonzepten. Es handelt sich dabei meist um Lum-
ped Parameter – Modelle. Diese meist an Versuchsdaten angepassten Modelle können Umsätze 
und zum Teil auch Austrittskonzentrationen recht gut bestimmen. Allerdings erlauben sie keine 
Bestimmung von Temperatur- und Konzentratiosprofilen. Diese Modelle sind daher wenig ge-
eignet zur reaktionstechnischen und thermischen Optimierung des Reaktors.  
Auffällig ist, dass in einigen Simulationen der thermische Wirkungsgrad des Reformers deutlich 
überschätzt wird. Ursachen sind häufig die Vernachlässigung der Wärmeverluste (GIUNTA ET AL. 
[64]) und unrealistische Annahmen für den Energieeintrag in den Reformer (JAHN [42], RAJASREE 
ET AL. [95] und RATNAMALA ET AL. [78]). Gerade bei der Simulation von Reaktoren zur Wasser-
dampfreformierung muss die Wärmezufuhr für die endotherme Reaktion ausreichend genau be-
schrieben werden. Hier wird aber vielfach nur eine konstante Wandtemperatur für den Reaktor 
angenommen, was eine sehr idealisierte Annahme darstellt und kaum mit den realen Bedingun-
gen übereinstimmt. 
Zur korrekten Beschreibung des thermischen Verhaltens von kompakten Reformern und Gaser-
zeugungssystemen für Brennstoffzellen ist neben einer detaillierten Betrachtung der Reaktion vor 
allem Augenmerk auf die Energieströme innerhalb des Systems zu legen. Dazu gehören neben 
dem Energieeintrag in den Reaktor auch Wärmeverluste und ungewollte Wärmeströme innerhalb 
der Apparate durch Wärmeleitung. Damit diese allerdings berechnet werden können, müssen 
Anordnung der Apparate und konstruktiver Aufbau genauer in die Modellierung einfließen. Viel-
fach kann aufgrund der Vernachlässigung der Konstruktion keine quantitative Beschreibung des 
thermischen Verhaltens mit den Simulationsmodellen erzielt werden, da die Wärmeverluste zu 
ungenau abgeschätzt und die Kopplung von thermischen Quellen und Senken nicht ausreichend 
betrachtet werden. Bei der Entwicklung eines kompakten und effizienten Gaserzeugungssystems 
sind Kenntnisse des thermischen Verhaltens notwendig. Schließlich ist auch die Thermodynamik 
der endothermen Reaktion durch die vorherrschende Reaktionstemperatur bestimmt. Für eine 
gezielte Optimierung der Reaktionsbedingungen müssen daher die tatsächlichen Temperaturen 
und die energetischen Flüsse im System genau bekannt sein. Nur dann kann auch gezielt Einfluss 
Modellierung von Reformern und Gaserzeugungssystemen 
30 
auf die Reaktionsbedingungen genommen und so der Wirkungsgrad gesteigert werden. Auch 
hinsichtlich der mechanischen Belastung können die Temperaturen und Temperaturprofile im 
System zumindest qualitativ Aufschluss geben. Gerade Bereiche mit stark unterschiedlichen 
Temperaturen und steilen Temperaturgradienten sind hohen mechanischen Belastungen ausge-
setzt [96]. Nicht selten kommt es an solchen Stellen infolge von Spannungen zu Rissen und Ma-
terialversagen. An den Reformerprototypen der Firma Viessmann ist dies mehrfach aufgetreten. 
Die Reformereinheit war anschließend nicht weiter verwendbar und musste ausgetauscht werden, 
da durch die Leckagen der Betrieb der Gaserzeugung für ein Hausenergiesystem nicht nur si-
cherheitstechnisch bedenklich, sondern teilweise unmöglich wird. 
Damit das thermische Verhalten eines kompakten Reaktors oder Gaserzeugungssystems mit 
niedrigem Durchsatz ausreichend genau beschrieben werden kann, müssen die konstruktiven 
Details im Modell zwingend berücksichtigt werden. Dies erfordert einen erhöhten Modellie-
rungsaufwand und gegebenenfalls auch höhere Rechenleistungen. Wie exakt die konstruktive 
Beschreibung zu erfolgen hat und ob bestimmte Bereiche mehrdimensional abgebildet werden 
müssen, hängt vom geometrischen Aufbau der Konstruktion und der zur Verfügung stehenden 
Rechenleistung ab. 
Hier setzt die Aufgabenstellung dieser Arbeit an, indem für die Gaserzeugung des Hausenergie-
systems der Firma Viessmann ein dynamisches Simulationsmodell erstellt wird, dass den kon-
struktiven Aufbau und die Anordnung der Apparate berücksichtigt. Für jeden Apparat bzw. Re-
aktor werden spezielle Teilmodelle erstellt, die verknüpft das modular aufgebaute Gesamtsystem 
ergeben. Das Ziel ist schließlich die Weiterentwicklung der Gaserzeuigungseinheit zur Steigerung 
der  Effizienz und der Lebensdauer. 
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4 Entwicklung des dynamischen Modells der Gaserzeugung 
4.1 Allgemeines 
Die Modellierung soll bei der Entwicklung des Gaserzeugungssystems für eine HEVA in ver-
schiedenen Bereichen einen Beitrag leisten. Mit dem Modell wird angestrebt die Zuverlässigkeit, 
die Sicherheit und die Effektivität der Wasserstofferzeugung zu steigern. Dazu soll die Modellie-
rung dort eingesetzt werden, wo: 
• Experimente sehr aufwändig und teuer sind. 
• Messungen schwer zugänglich oder nicht möglich sind. 
• der Zeitaufwand durch Simulationen deutlich reduziert werden kann. 
• Gefahr der irreversiblen Schädigung für die Anlage (Prototypen) durch bestimmte Versuchs-
bedingungen besteht. 
• Optimierungen und Voraussagen notwendig sind. 
Es wird daher versucht, ein detailliertes Abbild des Gaserzeugungssystems durch physikalisch 
mathematische Gleichungen zu erhalten, die das reale System ausreichend genau beschreiben 
(deterministisches Modell). Da vor allem die Effizienz des Gaserzeugungssystems verbessert 
werden soll, muss auch das thermische Verhalten gut beschrieben werden. Eine detaillierte Be-
rücksichtigung der Konstruktion ist dabei ein wesentlicher Punkt der Modellbildung, um die 
thermischen Verschaltungen des Systems richtig zu erfassen (mehrdimensionales Modell). Selbst 
kleine Wärmeströme haben aufgrund von geringen Wärmekapazitätsströmen in der Anlage gro-
ßen Einfluss auf Temperaturniveaus, Reaktionsverhalten und Effektivität. Das gesamte Gaser-
zeugungssystem wurde aus simulationstechnischen Gründen modular aufgebaut. Zusätzlich las-
sen sich so die Teilmodelle auch separat nutzen um kleinere Bereiche einzeln und gezielt zu op-
timieren.  
4.2 Brennraummodell 
Für die Modellierung des Gaserzeugungssystems ist es von entscheidender Bedeutung, die Ener-
gieströme innerhalb des Systems zu kennen. Gerade mit Blick auf die Reformierungsreaktion ist 
es zwingend notwendig, den Energieeintrag in den Reformer berechnen zu können, da dieser das 
Temperaturprofil und somit die Rektionsgeschwindigkeit und die Lage des Reaktionsgleichge-
wichtes im Reaktor beeinflusst. Das Gleichgewichtsmodell, welches genutzt wird, um die Tempe-
raturen in der Brennkammer und die Wärmeflussdichten durch deren Wände zu beschreiben, ist 
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ein Modell zur Berechnung des Strahlungswärmeaustausches in Brennkammern nach SCHOLAND 
[97, 98]. Es handelt sich dabei um ein vereinfachtes Zonenmodell nach HOTTEL [51]. Das Brenn-
kammermodell nach SCHOLAND wurde für eindimensionale Aufgabenstellungen  entwickelt. Da-
her werden Temperaturgradienten und Stoffströme lediglich in einer Richtung betrachtet. Dieses 
Modell wurde zu einem zweidimensionalen Modell erweitert, welches nun Temperaturgradienten 
und Stoffströme in zwei Richtungen berücksichtigt. 
Das Zonenmodell unterteilt die Brennkammer in verschiedene Gaszonen, in denen ein Gleich-
gewichtszustand besteht. Eine einzelne Zone verhält sich dabei wie ein idealer Rührkessel, da 
innerhalb der Zonengrenzen eine konstante Gleichgewichtstemperatur angenommen wird. Die 
Einteilung der Zonen ist willkürlich und ergibt sich aus der Brennraumgeometrie sowie installier-
ten Einbauten und den Strömungsverhältnissen. Der Strahlungsaustausch wird numerisch unter 
Berücksichtigung des Austausches zwischen allen beteiligten Gas- und Wandzonen berechnet. 
Die Wärmeübertragungsvorgänge, die im Brennkammermodell berücksichtigt werden, umfassen 
die Wärmestrahlung, die konvektive Wärmeübertragung und die Wärmeleitung durch die Wände. 
Das verwendete Zonenmodell berücksichtigt keine Wärmeleitung in der Gasphase, da diese bei 
niedrigem Druck nicht ins Gewicht fällt und daher im Vergleich zum konvektiven und Strah-
lungswärmetransport vernachlässigt werden kann. 
Für die Modellierung einer Brennkammer nach dem Zonenmodell müssen folgende Informatio-
nen gegeben sein: 
• Abmessungen der Brennkammer und der darin befindlichen Einbauten 
• Strömungsfeld des Rauchgases 
• Wärmequellenfelder oder alternativ Konzentrationsfelder der Gaskomponenten 
• Wärmeübertragungskoeffizienten 
Die Modellierung basierend auf dem Zonenmodell ermöglicht dann sowohl die Berechnung der 
Temperaturfelder in den Gasvolumina und an den Oberflächen sowie der Wärmeflussdichten 
durch die Brennkammerwand. Die vorgenommene Zoneneinteilung in zwölf Zonen ist in 
Abbildung 4-1 dargestellt. Trotz der groben Zoneneinteilung und der Näherungen gilt das Zo-
nenmodell nach SCHOLAND als sehr genau. Durch seine Flexibilität kann dieses Modell durch 
Erweiterungen und Modifikationen an eine bestimmte Aufgabenstellung angepasst werden. Zu-
dem ist es ein einfaches und schnelles Berechnungsverfahren, so dass es als Unterprogramm zur 
Berechnung des Energieeintrags in den Reformierungsreaktor gut geeignet ist.  
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Abbildung 4-1: Zoneneinteilung im Brennkammer-Modell mit den Reaktorzonen des Steam-Reformers 
 
4.2.1 Einstrahlzahlen 
Die geometrische Zuordnung zweier Oberflächen i und j, welche sich im Strahlungsaustausch 
befinden und räumlich beliebig zueinander ausgerichtet sind, wird durch so genannte Einstrahl-
zahlen Fij erfasst. Für diffus strahlende Flächen wird die Einstrahlzahl Fij wie folgt berechnet: 
∫∫ ⋅⋅⋅
Θ⋅Θ⋅=
ji AA
ij
ji
i
ij dAdArA
F
2
coscos1
π  (4-1) 
Θi und Θj sind die Neigungswinkel zur jeweiligen Flächennormalen, unter denen der Strahl das 
Flächenelement idA  verlässt, beziehungsweise jdA  erreicht. Hierbei ist r der die Länge des 
Strahls zwischen den beiden Flächenelementen. Die Bestimmung der Einstrahlzahlen kann durch 
eine Lösung des Doppelflächenintegrals in Gl. (4-1) erfolgen. Diese erfolgt in der Regel nume-
risch. Die numerische Berechnung kann aber für einfache Flächenkonfigurationen entfallen, da in 
diesen Fällen auf analytische Berechnungsgleichungen für Einstrahlzahlen aus der Literatur zu-
rückgegriffen werden kann [99, 100]. 
Isolationsmaterial 
Kreisbrenner 
Deckelwärmeübertrager 
Gaszonen 
Wand zur Strömungs-
umlenkung 
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4.2.2 Strahlungswärmeaustausch 
Das Brennkammermodell berechnet bei Vorgabe der äußeren Temperaturen und der Brenner-
leistung die Wärmeströme, die durch die einzelnen Bilanzflächen der Brennkammer an die Um-
gebung abgegeben werden. Betrachtet man eine reale Fläche, so empfängt diese vom Gas und von 
sichtbaren Flächen die Strahlungsflussdichte iH  (Abbildung 4-2). Ein Teil davon, nämlich iiHρ , 
wird reflektiert. Die Fläche emittiert aufgrund ihrer Eigentemperatur ebenfalls Wärmestrahlung, 
die für den vorliegenden Fall einer grauen Wand als bii Eε beschrieben wird. 
 
Abbildung 4-2: Strahlungswärmebilanz an einer 
grauen Oberfläche iA  
Die Nettowärmestromdichte ist die Differenz zwischen dem eintretenden Strahlungsfluss iH  
und dem austretenden Strahlungsfluss iW : 
( ) biiiiiii EHHWq ερ +−=−= 1  (4-2) 
biE  ist die Strahlungsemission eines schwarzen Körpers. iε  bezeichnet das Emissionsverhältnis 
und iρ  das Reflexionsverhältnis der Fläche iA , wobei 1=+ ii ρε  gilt. Für die Nettowärme-
stromdichte kann daher auch geschrieben werden: 
( )
i
ibii
i
WEq ε
ε
−
−=
1
 (4-3) 
Besteht die strahlende Umgebung der Fläche iA  aus mehreren Flächen mit verschiedenen Tem-
peraturen und einer Gaszone, ergibt sich der folgende Ausdruck für die einfallende Strahlungs-
dichte iH [97]: 
jijij
n
j
j
i
ggii FWAA
TH τσε ∑
=
+=
1
4 1  (4-4) 
Die Summe in Gl. (4-4) fasst hierbei die Strahlungsflüsse aller anderen sichtbaren Flächen jA  auf 
die Fläche iA  zusammen. In der Summe enthalten ist der Transmissionsgrad ij ,τ , welcher die 
Abschwächung der Strahlung beim Durchgang durch die zwischen den Flächen liegende Gaszo-
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ne berücksichtigt. Der Term 4gigi T⋅⋅σε  beschreibt dabei die Strahlung der Gaszone auf die Flä-
che iA .  
Analog zur einfallenden Strahlungsflussdichte iH  lässt sich auch die emittierte Strahlungsfluss-
dichte iW  berechnen. Sie setzt sich zusammen aus der reflektierten eingefallenen Strahlung und 
der emittierten Strahlung der Fläche iA . 
jijij
n
j
j
i
iggiibiiiibiii FWAA
TEHEW τρσερερε ∑
=
++=+=
1
4 1  (4-5) 
Ist die Gaszone vollkommen mit Flächen umschlossen, so spricht man von einem Hohlraum. 
Dieser Zustand ist im Zonenmodell in jeder einzelnen Zone gegeben und in Abbildung 4-3 dar-
gestellt. 
 
Abbildung 4-3: Bilanzierung der Strahlungsflüsse auf der Fläche iA  in einem Hohlraum 
Die Nettowärmestromdichte iq  durch die Fläche iA  ergibt sich somit durch Einsetzen der Glei-
chungen (4-4) und (4-5) in Gl.(4-2)  unter Berücksichtigung der grauen Flächen. 
( ) ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ++=−+= ∑
=
jijij
n
j
j
i
ggiibiiiibiii FWAA
TEHEq τσεεερε
1
4 11  (4-6) 
Für graue Gase im thermodynamischen Gleichgewicht gilt das Reziprozitätsprinzip: 
jijijijiji FAFA ττ ⋅⋅=⋅⋅  (4-7) 
bggi Eε
iibiii HEW ρε +=
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Durch Umformen der Gl. (4-5) unter Berücksichtigung, dass 4gbi TE σ= ist, erhält man für den 
Fall eines grauen Gases den folgenden Zusammenhang: 
44
11
ggii
i
i
j
n
j i
ij
ijiji
i
i
ijijj
n
j
i TTWFA
W
FWA σεσρ
ε
ρ
δτρτ −−=⋅⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ −=− ∑∑
==  
(4-8) 
ijδ ist hier das Kronecker-Delta, welches berücksichtigt, dass nur die Fläche iA  Eigenstrahlung 
emittiert. Für ji =  gilt also 1=ijδ , andernfalls gilt 0=ijδ . Die Gl. (4-8) kann jetzt nach iW  
umgestellt werden, um so die von iA  emittierte Strahlungsflussdichte zu bestimmen. Schreibt 
man die Gleichung für alle n Flächen eines Hohlraums auf, so erhält man ein lineares Glei-
chungssystem mit n Gleichungen und n Unbekannten. In Matrizenschreibweise und mit vier 
strahlenden Flächen ergibt sich: 
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(4-9) 
oder in Tensorschreibweise: 
CWM =⋅  (4-10)
Den gesuchten Strahlungsvektor W erhält man durch Multiplikation der inversen Matrix 
1−
M mit 
dem LösungsvektorC : 
CMW ⋅= −1  (4-11)
Für den emittierten Strahlungsfluss einer Fläche iA  von insgesamt n Flächen im Hohlraum erhält 
man so folgendes Element des Strahlungsvektors: 
∑
=
− ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ +−=
n
j
bggjbj
j
j
iji EEMW
1
1 ερ
ε  (4-12)
Für die gesuchte Nettowärmestromdichte durch die Fläche iA  erhält man durch Einsetzen der 
Gl. (4-12) in Gl. (4-3) folgenden Ausdruck: 
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ++= ∑
=
−
n
j
bggjbj
j
j
ijbi
i
i
i EEMEq
1
1 ερ
ε
ρ
ε  (4-13)
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Ist iA  eine adiabate Fläche, so ist die Nettowärmestromdichte 0=iq . Es findet eine vollständige 
Reflexion der auf die Fläche iA  auftreffenden Strahlung statt. Um adiabate Flächen bei der Lö-
sung des linearen Gleichungssystems (4-9) zu berücksichtigen, müssen dort alle 1=iρ  und alle 
0=iε  gesetzt werden. 
4.2.3 Überlagerung von Strahlung und Konvektion 
Der Wärmeaustausch zwischen den einzelnen Gaszonen erfolgt zum einen durch Strahlung, zum 
anderen durch konvektiven Wärmetransport. Für die betrachtete Brennkammer wurde mittels 
CFD-Simulation das in Abbildung 4-4 dargestellte Strömungsfeld berechnet.1  
Abbildung 4-4: Monochromes Geschwindigkeitsvektorfeld und Profil der Total- und Strahlungs-
Wärmestromdichte an der Trennwand zwischen Brennkammer und Katalysator und (CFD-Simulation der 
Firma Viessmann)1 
Aus dieser Strömungssimulation werden die Nettomassenströme berechnet, die zwischen den 
Zonen ausgetauscht werden. Hierzu wird angenommen, dass in der Gaszone 1 (siehe Abbildung 
4-1) eine Stoffstromquelle vorliegt. Diese Nettomassenströme bilden die Grundlage zur Berück-
sichtigung eines konvektiven Energietransports. Der von einer Gaszone n  in eine Gaszone 1+n  
transportierte Enthalpiestrom durch Konvektion wird wie folgt bestimmt: 
ngnRGpnnnn TcmH ,,,1,1, ⋅⋅= ++ &&  (4-14)
                                                 
1 Firma Viessmann, V. Pawlik, "Interner Bericht zum Strömungsfeld des Reformerbrenners" 2005. 
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1. +nnm&  ist hierbei der Nettomassenstrom an Rauchgas, der von Zone n  zur Zone 1+n  fließt. 
RGpc ,  ist dabei die spezifische, integrale Wärmekapazität des Rauchgases bezogen auf eine Tem-
peratur von KTg 15,2730, = . ngT ,  ist die Gastemperatur der jeweiligen Zone. 
Durch das Vorhandensein der Strömung wird neben der Strahlung auch der konvektive Wärme-
übergang an der Bilanzfläche i  der Brennkammer berücksichtigt. Bei einem bekannten Wärme-
übergangskoeffizient iα  kann die konvektive Wärmestromdichte an der Fläche i  wie folgt be-
stimmt werden: 
)(, giikonvi TTq −⋅= α&  (4-15)
Die gesamte Wärmeflussdichte durch die Fläche i ergibt sich dann durch Addition der konvekti-
ven Wärmestromdichte und der Wärmestromdichte durch Strahlung (siehe Gl. (4-13)): 
)(
1
1
,, gii
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j
bggjbj
j
j
ijbi
i
i
konviiigesi TTEEMEqHWq −⋅+⎟⎟⎠
⎞
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⎛
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ++=+−= ∑
=
− αερ
ε
ρ
ε  (4-16)
4.2.4 Berechnung der Brennraumtemperaturen 
Die bei der Verbrennung entstehende Wärme wird durch die Wände und über das Rauchgas aus 
dem Brennraum abgeführt. Wenn die zylindrische Brennkammerwand Wärme an die Umgebung 
abgibt, kann die Wärmestromdichte durch die Wand wie folgt ermittelt werden: 
( )
i
i
aigesi A
A
TT
s
q ln,, ⋅−⋅= λ  (4-17)
ln,iA  ist hierbei die logarithmisch gemittelte Durchtrittsfläche der Zylindergeometrie, λ die Wär-
meleitfähigkeit und s die Dicke der Wand.  
Bei einer vorgegebenen Außentemperatur aT  kann nun durch Gleichsetzten der Gleichungen 
(4-16) und (4-17) die Gleichgewichtstemperatur der Brennkammerwand iT  berechnet werden. 
Mit der Temperatur lässt sich dann die gesamte Wärmestromdichte durch die Wand i berechnen, 
wobei nun alle Wärmeübertragungsvorgänge in der Brennkammer berücksichtigt werden.  
Die im Brennraummodell verwendeten Außentemperaturen sind die entsprechenden Temperatu-
ren der Innenwand im Reformierungsreaktor. Sie werden in der Gesamtsimulation bestimmt und 
an das Brennraummodell übergeben. Das Brennraummodell berechnet dann die Energiefluss-
dichte durch die Bilanzflächen in den Reaktor und die Rauchgasaustrittstemperatur aus dem 
Brennraum. Diese Informationen  werden vom Brennraummodell an das Gesamtmodell überge-
ben. 
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4.3 Verdampfermodelle 
4.3.1 Vorbemerkung 
Bei den Verdampfern handelt es sich um Spiralwendeln, bei denen unten Wasser zugeführt wird 
und oben Dampf austritt. Die Energie zur Verdampfung des Wassers wird vom Rauchgas und 
dem Reformat bereitgestellt. Die Modellierung der Verdampfer erfolgt durch vereinfachte Mo-
delle, in denen die Strömungsbedingungen nicht im Detail betrachtet werden. Eine detaillierte 
Simulation des Verdampfungsprozesses kann nicht in das Gesamtmodell eingebunden werden, 
da es die Möglichkeiten des Simulationsprogramms übersteigen würde. Daher werden vereinfach-
te Modelle verwendet, die eine dynamische Simulation des Gesamtsystems ermöglichen, und 
trotzdem die Besonderheiten der Verdampfer berücksichtigen. 
4.3.2 Quasi-homogenes Verdampfermodell (Verdampfer 1) 
4.3.2.1 Aufbau des Verdampfers 
Der im Folgenden beschriebene Verdampfer erwärmt, verdampft, und überhitzt das für die Re-
formierung benötigte Wasser in einer Rohrwendel. Diese besitzt einen sehr kleinen Strömungs-
querschnitt, wodurch sich eine hohe Strömungsgeschwindigkeit für den Dampf ergibt. Energie-
lieferant ist das heiße Reformat. Dies verlässt bei einer Temperatur von ca. 600 °C den Reformer 
und muss auf die Shift-Reaktor-Eintrittstemperatur von etwa 230°C abgekühlt werden. In einem 
zylindrischen Ringspalt befindet sich die Rohrwendel, so dass das das Reformat an den einzelnen 
Wendeln nacheinander vorbei strömt. Zwischen den Wänden des Ringspalts windet sich die 
Rohrwendel, in der das Wasser von unten zugegeben wird. Es bestehen aufgrund der stark unter-
schiedlichen Strömungsquerschnitte wesentliche Unterschiede zum zweiphasigen Verdampfer-
modell, das im nachfolgenden Abschnitt erläutert wird, weshalb für den Verdampfer 1 auch an-
dere Annahmen gelten. 
Reformat
i i+1i-1 
Dampf 
Querschnitt des Rohres 
iq&
1,2 −iOHn& iOHn ,2&
Wasser 
Abbildung 4-5: Kaskadenmodell des quasi-homogenen Verdampfer (kleiner Rohrquerschnitt) 
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4.3.2.2 Modellannahmen 
Das quasi-homogene Verdampfermodell basiert auf einem Kaskadenmodell, jedoch wird nicht 
zwischen Flüssig- und Dampfphase unterschieden. Es wird vielmehr angenommen, dass die Ge-
schwindigkeit von Wasser und Dampf gleich ist. Die Strömungen und die Rohrwendel werden 
nur eindimensional beschrieben. Dies beruht auf der Vorstellung, dass das verdampfende Wasser 
die Flüssigkeit wegen des geringen Strömungsquerschnitts mitreißt. Dampf- und Flüssigphase 
besitzen die gleiche Temperatur, da die Durchmischung im kleinen Rohrquerschnitt sehr gut ist. 
Die Modellannahmen lauten: 
• Zweiphasenströmung  
• Bestimmung des Dampfanteils aus der molaren Enthalpie  
• Thermisches Gleichgewicht zwischen Wasser und  Dampf in jeder Stufe 
• Gleiche Geschwindigkeiten von Wasser- und Dampfströmung 
4.3.2.3 Modellgleichungen des quasi-homogenen Verdampfermodells 
Die Stoff- und Energiebilanz für das Wasser bzw. den Wasserdampf im quasi-homogenen Ver-
dampfermodell lauten wie folgt: 
iOHiOH
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( ) ( )iOHiRWWÜiiOHiOHiOHStufeiiOHiOH TTAzhhnVzth ,,,1,1,,, 222222 −⋅⋅⋅+−⋅=⋅⋅∂∂⋅ −− αρ &  (4-19)
In den Gleichungen (4-18) und (4-19) ist iz , anders als im zweiphasigen Verdampfermodell, der 
dimensionslose Absolutfüllstand von Wasser und Dampf und nicht nur der des flüssigen Was-
sers. Das Restvolumen wird als mit Inert gefüllt angenommen, sofern der Füllstand nicht voll-
ständig errericht ist. 
Die Berechnung des Dampfanteils erfolgt über die Enthalpie des strömenden Fluids und die 
Enthalpien bei Sättigung für Dampf und Flüssigkeit: 
OHOH
OHOH
Dampf hh
hh
x
22
22
′−′′
′−=  (4-20)
Unterhalb der Enthalpie von siedendem Wasser h′  ist der Dampfanteil Null, oberhalb der 
Enthalpie von gesättigtem Dampf ist er Eins. Der Gleichgewichtsdampfanteil ist gleichzeitig der 
Strömungsdampfanteil im Modell. Die Dichte der bilanzierten Fluidphase wird abhängig vom 
Dampfanteil aus den Dichten des reinen Wassers und des Wasserdampfes berechnet. 
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Der Wärmeübergang an das Wasser wird nach STEPHAN [101] für Strömungssieden berechnet. 
Die übrigen Wärmeübergänge werden nach VDI-WÄRMEATLAS [99] für Strömung im Ringspalt 
und Querströmung um einzelne Rohrreihen und Rohrbündel bestimmt. 
Die Bilanz für das Reformat im Ringsspalt lautet: 
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Die Temperatur der Rohrwendel berechnet sich aus Wärmeleitung und aus zugeführter Wärme 
des Reformatstroms bzw. abgegebener Wärme an die Wasserströmung: 
( ) ( )OHRW
RWQ
iRW
SSRWGas
RWQ
aRW
RW
RW
RW
RW
RW
RW
RWRW
TT
A
d
TT
A
d
x
T
L
H
t
Tc
2
,
,
,
,
2
2
2
−⋅⋅⋅−−⋅⋅⋅+
∂
∂⋅⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛⋅=∂
∂⋅⋅
παπα
λρ
 (4-23)
Die Bilanzierung erfolgt in axialer Richtung entlang der Hauptrichtung des Systems. Da die 
Rohrwendel gegenüber dieser Richtung um einen Winkel ϕ  geneigt ist, ergibt sich im Term der 
Wärmeleitung der Ausdruck 
RW
RW
L
H
, der dem Sinus des Neigungswinkels ϕ  entspricht. Dieser 
Berücksichtigt, dass die Wärmeleitung nur entlang der Rohrwendel erfolgen kann. 
Die Bilanzen für die metallische Innen- und Außenwand des zylindrischen Ringspaltes lauten: 
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In der Gleichung (4-25) für die äußere Wand wird der Verlustwärmstrom über die Isolierung 
berücksichtigt. Das Temperaturprofil der Isolierungsschicht und die Gehäusetemperatur werden 
über separate DGL´s berechnet. 
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Bilanz der Isolierung: 
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Bilanz der Gehäusewand: 
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4.3.3 Zweiphasiges Verdampferkaskadenmodell (Verdampfer 2) 
4.3.3.1 Aufbau des Verdampfers 
Dieser Verdampfer besteht aus einer Rohrwendel mit sehr großem, annähernd rechteckigem 
Rohrquerschnitt und engen Spalten zwischen den Rohren. Energielieferant zur Verdampfung ist 
das noch heiße Rauchgas, das aus dem Brennraum über den Rauchgasspalt in den Verdampfer 
eintritt. Eine Pumpe dosiert das für die Reformierung benötigte Wasser von unten in die Ver-
dampferrohrwendel, wo es verdampft und überhitzt. Das Rauchgas strömt von innen durch die 
engen Spalten zwischen der Rohrwendel hindurch und kühlt sich dabei bis auf die Rauchgasaus-
trittstemperatur ab. Die Verdampferrohrwendel ist so angeordnet, dass außen ein Ringkanal das 
Rauchgas sammelt und von dort in den Abgaskanal ableitet. 
RohrwandRauchgas
i i-1 
Dampf
Querschnitt des Rohres
i+1
1, −iDn&
1, −iWn&
iDq ,&
iWq ,&
iWn ,&
Wasser 
iVerdn ,& iD
n ,&
Abbildung 4-6: Kaskadenmodell des zweiphasigen Verdampfers (großer Rohrquerschnitt) 
 
4.3.3.2 Modellannahmen 
Für die Modellierung der Verdampfung wurde ein vereinfachtes Modell entwickelt, das es er-
laubt, diesen Verdampfer mit vertretbarem Aufwand zu simulieren. Es handelt sich dabei um ein 
Kaskadenmodell, bei dem die Rohrwendel in mehrere Stufen unterteilt wird. 
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Die im Modell getroffenen Annahmen sind wie folgt: 
• An der Grenzfläche zwischen Wasser und Dampf herrscht annähernd thermisches Gleich-
gewicht, während die Mitteltemperaturen für die Wasser- und Dampfphase unterschiedlich 
sein können 
• Neben Dampf kann die Gasphase Inerte enthalten (z.B. im Falle des Anfahrens) 
• Die Rohrwand und die Gasströmung werden zweidimensional modelliert, die Strömung von 
Wasser und Dampf eindimensional 
• Flüssiges Wasser sammelt sich im unteren Teil des Verdampferrohres und strömt nicht mit 
dem Dampf (Behälter-Sieden) 
• Der Zu- und Abfluss an Wasser in einer Kaskadenstufe hängt nur von den Flüssigkeitsstän-
den benachbarten Stufen ab 
• Die Verdampfung erfolgt bei der entsprechenden Siedetemperatur der Flüssigkeit entspre-
chend dem Partialdruck des Dampfes 
4.3.3.3 Modellgleichungen des zweiphasigen Verdampfermodells 
Zuerst wird mittels der Antoine-Gleichung der Sättigungspartialdruck des Wassers abhängig von 
der Temperatur der Flüssigkeit berechnet. Es wird angenommen, dass sich dieser Partialdruck 
des Wassers spontan in den einzelnen Kaskadenstufen einstellt.  
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Mit dem Sättigungspartialdruck des Wassers kann nun die Temperaturabhängigkeit der Gleich-
gewichts-Dampfzusammensetzung bestimmt werden. 
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Zu Beginn der Verdampfung liegt kein Dampf vor. Es wird angenommen, dass die Rohrwendel 
nur mit Inertgas (Luft) gefüllt ist und die Zusammensetzung der Dampfphase daher aus dem 
Wasseranteil in der Dampfphase berechnet werden kann. 
( )OHDInertD yy 21 ,, −=  (4-30)
Die Dichte von flüssigem Wasser und Wasserdampf (inklusive Inerte) wird über die programm-
internen Stoffdatenroutinen abhängig von Druck und Temperatur berechnet. Die Temperatur-
abhängigkeit der Dichte kann ebenfalls aus den Stoffdatenprozeduren bestimmt werden. Somit 
können die zeitlichen Ableitungen der Dichte von Wasser und Wasserdampf wie folgt angegeben 
werden: 
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In jeder Kaskadenstufe ist die Stoffbilanz für das flüssige Wasser über den ein- bzw. austretenden 
Wasserstrom und dem verdampften Wasserstrom gegeben. Diese liefert den dimensionslosen 
Wasserfüllstand iWx ,  einer Kaskadenstufe i . 
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Wenn in einer Kaskadenstufe i  weniger Wasser verdampft, als aus der Kaskadenstufe 1−i  zu-
fließt ( 0, ,1 ≥−− iVerdiW nn && ), so ergibt sich ein Wasserstrom iWn ,&  in die nächste Kaskadenstufe. Zur 
Vermeidung von unstetigen Übergängen (siehe Abbildung 4-7) gilt für den Wasserstrom iWn ,&  
folgende Beziehung: 
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Physikalisch kann diese Gleichung durch mitgerissene Wassertröpfchen in der Dampfphase be-
gründet werden, wodurch der Wasserstrom in die nächste Kaskadenstufe bereits vor Erreichen 
des Maximalfüllstandes einen Wert größer Null annimmt.  
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Abbildung 4-7: Zeitlicher Verlauf des Wasserstroms iWn ,& der Kaskadenstufe i bei konstantem Eintritts-
strom. 0,Wn& . Im Fall a) mit unstetigen Übergängen bei Erreichen des Maximalfüllstandes in einer Kaska-
denstufe. Im Fall b) mit der Bedingung aus Gleichung (4-33) ergeben sich stetige Übergänge für den Was-
serstrom. 
Wenn mehr Wasser verdampft als zufließt ( 0, ,1 ≤−− iVerdiW nn &&  ), kann naturgemäß Wasser aus der 
Stufe 1+i in die darunter liegende Stufe i  zurück fließen: 
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Über die Stoffbilanz der Dampfphase wird der austretende Dampfmolenstrom iDn ,& ermittelt. 
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Die Berechung des Molenstroms an verdampftem Wasser erfolgt über eine Komponentenbilanz 
Wasser in der Dampfphase.   
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Die Änderung der Zusammensetzung im Dampfraum lässt sich über die Temperaturabhängigkeit 
der Gleichgewichts-Dampfzusammensetzung und die zeitliche Änderung der Wassertemperatur 
ermitteln. 
t
T
dT
dy
t
y iW
iW
iOHDiOHD
∂
∂⋅=∂
∂ ,
,
,,,, 22  (4-37)
Für beide Phasen wird in jeder Kaskadenstufe i  die mittlere Temperatur aus der Enthalpiebilanz 
bestimmt. 
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Bei der Berechnung des übertragenen Wärmestroms auf die Dampf- und Flüssigphase wird die 
Wärmeübertragungsfläche im Verhältnis der Volumenanteile den beiden Phasen zugeordnet. 
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Während die Modellierung der Kaskadenstufen eindimensional erfolgt, werden die Rohrwendel 
selbst und die Gasströmung im Spalt zweidimensional simuliert. Deshalb wird das Produkt der 
Temperaturdifferenzen und differentiellen Wärmeübertragungsflächen entlang der zweiten Ko-
ordinatenrichtung aufsummiert.  
Bei der Gasströmung kann keine deutliche Quervermischung angenommen werden, wie bei der 
Wasser- und Dampfströmung durch den Siedevorgang. Für die Gasströmung im Spalt gilt daher:  
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Die Energiebilanz der Rohrwendel berücksichtigt die Wärmeleitung in beide Koordinatenrich-
tungen, sowie die Wärmeübergänge an Gas, Wasser und Dampf:  
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Da auch in diesem Verdampfer die Rohrwendel gegenüber der axialen Bilanzrichtung um einen 
Winkel ϕ  geneigt ist, findet sich im Term der Wärmeleitung der Ausdruck HRW/LRW, der dem 
Sinus des Neigungswinkels ϕ  entspricht, wieder.  
Der Wärmeübergang an das Wasser wird nach STEPHAN [101] für Blasensieden berechnet. Die 
Wärmeübergänge an den Dampf und an das Rauchgas werden nach dem VDI-WÄRMEATLAS für 
Strömung im ebenen Spalt und Rohrströmung errechnet [99]. 
Um eine hohe Gehäusetemperatur und große Wärmeverluste an die Umgebung zu vermeiden, 
wird zwischen dem äußeren Rauchgaskanal und der Gehäusewand ein Strahlungsschutzblech 
eingebracht. Das Strahlungsschutzblech und die Gehäusewand stehen sich wie zwei konzentri-
sche Zylinder gegenüber. Unter Berücksichtigung der diffusen Strahlung wird die Temperatur des 
Strahlungsschutzblechs durch folgende DGL beschrieben: 
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Die Bilanz für die Gehäusewand umfasst die Strahlung zwischen Strahlungsschutzblech und Ge-
häuse, sowie den Wärmeübergang durch freie Konvektion an die Umgebung: 
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4.4 Reformermodell 
4.4.1 Reformeraufbau 
Der Reformierungsreaktor befindet sich in ei-
nem ca. 1 cm breiten Ringspalt, der nach innen 
an die Brennkammer grenzt. Außen um den 
Reaktor befindet sich ein schmaler Spalt durch 
den das Rauchgas aus dem Brennraum außen 
am Reaktor vorbeiströmt und so den Reaktor 
zusätzlich beheizt. Anschließend wird das 
Rauchgas zur Verdampfung und Überhitzung 
des Wassers im Verdampfer 2 genutzt. Der 
eigentliche Reaktor besteht aus einer metalli-
schen Wabe, auf den der katalytische Washcoat 
aufgebracht ist. Oberhalb des Reaktors ist der 
Ringspalt verlängert, so dass dort eine Vor-
wärmzone für das Edukt vorhanden ist. Hier 
wird das Erdgas-Wasserdampf-Gemisch aus 
dem Deckelwärmeübertrager bis auf die Reak-
toreintrittstemperatur erhitzt und die Strömung 
gleichmäßig auf den Umfang des Ringspaltes 
verteilt. Am unteren Ende des Reformerringspaltes befindet sich der Reaktoraustritt, an dem das 
Reformat in den Verdampfer 1 eintritt.  
4.4.2 Modellannahmen 
Als Teil des modular aufgebauten Gesamtmodells wird der Reformer als zweidimensionaler 
Strömungsreaktor mit einer Zylinderspaltgeometrie modelliert. Bei diesem Modellierungsansatz 
handelt es sich um ein heterogenes Festbettreaktormodell. Innerhalb des Reaktors wird aufgrund 
der Wabenstruktur eine Propfenströmung unter Vernachlässigung eines radialen Geschwindig-
keits- und Konzentrationsprofils angenommen. Ein Strahlungsenergieaustausch im Reformer 
muss nicht berücksichtigt werden, da die Wabenwände innerhalb des Reaktors wie eine Vielzahl 
kleiner Strahlungsschutzbleche wirken. 
Weitere Annahmen im Reformermodell sind: 
• ideales Gasverhalten der Fluidphase 
• konstanter Druck im gesamten Reaktor 
• Adsorption und Reaktion auf der Katalysatorwabenoberfläche 
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• Stofftransport durch den Grenzfilm ist schneller als Reaktion (keine Stofftransportlimitie-
rung) 
• ideale Strömungsgleichverteilung in allen Kanälen der Katalysatorwabe 
Der Reformierungsreaktor wird in die Bilanzräume Reformerwabe, Innenwand, Außenwand, 
Rauchgasspalt, Spaltmantel und Gasphase unterteilt, da nicht nur die Temperatur und die Zu-
sammensetzung des Reformates von Bedeutung sind, sondern auch die Materialtemperaturen im 
Apparat. Es kann somit für extreme oder kritische Betriebsbedingungen die thermische Belas-
tung der Werkstoffe ermittelt werden. 
4.4.3 Modellgleichungen des Reformers 
Zur Beschreibung der freien Fluidphase wird für ein differentielles Volumenelement jeweils eine 
Stoffbilanzgleichung für jede beteiligte Komponente aufgestellt. Porendiffusion wird aufgrund 
der geringen Schichtdicken des Washcoats auf dem Trägermaterial vernachlässigt. Die Filmdiffu-
sion ist nur zu betrachten, wenn die Reaktionsgeschwindigkeiten im Verhältnis zum Stofftrans-
port durch die Grenzschicht sehr groß sind. Unter Vernachlässigung dieser Stofftransportwider-
stände ergibt sich die Stoffbilanz der Komponenten K:  
( ) ∑ ⋅+∂∂⋅⋅+∂⋅∂⋅−=∂∂⋅ m mmKKaxKatKKatKKat rx
c
D
x
cu
t
c
,2
2
νεεε
 
(4-46)
Der Dispersionsterm in der Massenbilanz erfasst alle von einer idealen Propfenströmung abwei-
chenden Rückvermischungseffekte mit Hilfe des axialen Konzentrationsgradienten als treibender 
Kraft. Die Dispersion kann bei Bodensteinzahlen Bo >100 nach BERNS ET AL. vernachlässigt 
werden [102]. Die Berechnung der Bodensteinzahl erfolgt über die Strömungsgeschwindigkeit, 
die Reaktorlänge und den axialen Dispersionskoeffizienten:  
axD
LuBo ⋅=
 
(4-47)
Ab einen Lastpunkt von ca. 30 % der Volllast wird im Reformer eine Bodensteinzahl von 
Bo >100 erreicht (Re = 2,2 bis 6,6). Die axiale Dispersion ist vernachlässigbar, da Betriebszu-
stände unterhalb dieser Last nicht angestrebt und nicht modelliert werden. Die radiale Querverm-
sichung braucht aufgrund der Wabenstruktur nicht betrachtet zu werden. In der Wabe sind kleine 
schmale, parallel angeordnete Kanäle vorhanden. Die Abgrenzung dieser Kanäle verhindert eine 
Quervermischung bzw. begrenzt diese auf einen sehr kleinen Querschnitt. 
Die Stoffdaten (thermodynamische Größen und Transportgrößen) der Fluidphase werden ab-
hängig von Zusammensetzung, Druck und Temperatur über programminterne Stoffdatenproze-
duren berechnet. Das Programm AspenCustomModeler© verfügt hierzu über eine eigene Datenbank, 
in der die Parameter für die Stoffdatenberechnung der betrachteten Stoffe hinterlegt sind [103]. 
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Die betrachteten Reaktionen im Reformermodell sind die Reformierungsreaktionen von Methan 
und leichten Kohlenwasserstoffen und die Shiftreaktion. 
Methan-
reformierung: 224 3HCOOHCH +⎯→←+  (4-48)
Reformierung 
leichter KW’s: 
2
24222
)1)3()2(())(1(
)())(1(
HnCOn
COnCHOHnHC nn
⋅++−++⋅−−+
⋅−+⋅⎯→←⋅−+++
βγγβγ
βγββγ
 
(4-49)
Konvertierung 
(Shift-
Reaktion): 
222 HCOOHCO +⎯→←+  (4-50)
Die Reformierung der leichten Kohlenwasserstoffe (4-49) wird mit den stöchiometrischen Fakto-
ren nach ZSCHERPE beschrieben [104]. Hierbei gibt n die Anzahl der C-Atome an, β  die Menge 
an gebildetem Methan, und γ  das Verhältnis von gebildetem CO und CO2. Die Werte für die 
Koeffizienten sind 1=β  für 2≥n  und 5.0≈γ  wie von ZSCHERPE vorgeschlagen. Für die Re-
aktion wird ein Geschwindigkeitsansatz erster Ordnung angenommen.  
1 nfür                 >⋅= ++ 2222 nnnn HCnHC pkr   (4-51)
Diese Annahme ist zulässig, da der geschwindigkeitsbestimmende Schritt der Bruttoreaktion die 
Aufspaltung der Kohlenstoff-Kohlenstoff-Bindung ist. Mangels Literaturangaben für diese Kine-
tik wird die Annahme getroffen, dass diese Reaktionen bei der Reformierungstemperatur sehr 
schnell (spontan) ablaufen [105]. 
Zur Simulation der Methanreformierung und der Shiftreaktion wurden vom Lehrstuhl Techni-
sche Chemie B der Technischen Universität Dortmund angepasste Kinetiken zur Verfügung ge-
stellt [106]. Hierbei handelt es sich um einen formalkinetischen Ansatz. Aktivierungsenergie und 
Stoßfaktor wurden an Messdaten aus einer Versuchsanlage angepasst. Mit der Temperaturabhän-
gigkeit nach Arrhenius 
Reaktionen  allefür       m
RT
Ekk Amm ⎟⎠
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⎛ −⋅= exp0
 
(4-52) 
gilt folgende Kinetik im Modell: 
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(4-54) 
Das Temperaturprofil der Fluidphase lässt sich über die folgende Energiebilanz ermitteln: 
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Hier kann bei großen thermischen Peclet-Zahlen, ähnlich zum Stofftransport, die Wärmeleitung 
des Gases vernachlässigt werden [107]. Die Gleichgewichtskonstanten werden für die beiden 
Reaktionen nach XU UND FROMENT  [48] bzw. CHOI UND STENGER  [61] berechnet. 
Die spezifische Oberfläche Speza der Katalysatorwabe wurde vom Hersteller mit 4600 m
2/m3 
angegeben. Der Wärmeübergangskoeffizient zwischen Wabe und Gas wird nach HAWTHORN 
[108] bestimmt. Das Temperaturprofil für die Katalysatorwabe ergibt sich aus der folgenden E-
nergiebilanz: 
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Die einzelnen Terme dieser Energiebilanz beschreiben die Wärmeleitung innerhalb der Katalysa-
torwabe in axialer und radialer Richtung, den Wärmeübergang zur Gasphase und die Reaktionen. 
Die Wärmeleitungen von den Reaktorwänden in radialer Richtung in die Reaktorwabe werden 
über die Randbedingungen berücksichtigt, die in Anhang B angegeben sind. 
Seitlich wird die Reaktorwabe durch die Außen- und Innenwand begrenzt. Die Bilanzgleichungen 
hierfür lauten: 
IW
IW
Brenner
IWQ
IW
rr
Kat
radKat
IW
IW
IW
IWIW A
d
q
A
d
r
T
x
T
t
T
c
IW
⋅⋅+⋅⋅∂
∂⋅−∂
∂⋅=∂
∂⋅⋅
=
ππλλρ &
,
,2
2
 
(4-57) 
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(4-58) 
Die Innenwand des Reaktors ist gleichzeitig die Begrenzung der Brennkammer. Über die Wand 
gelangt somit ein Teil der benötigten Energie in den Reformierungsreaktor. Die Berechnung der 
Wärmeflussdichte Brennerq&  aus dem Brennraum an die Wand erfolgt im Brennraummodell (Ab-
schnitt 4.2) und wird an das Gaserzeugungsmodell übergeben. Das Rauchgas aus der Brenn-
kammer strömt außen um den Reformer und beheizt in einem dünnen Ringspalt die Außenwand 
des Reaktors. Der Wärmeübergangskoeffizient RGα  im Rauchgas-Ringspalt wird für erzwungene 
Konvektion im konzentrischen Ringspalt nach VDI-WÄRMEATLAS [99] bestimmt. 
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Auch für das Rauchgas kann die Wärmeleitung in der Gasphase vernachlässigt werden, da der 
Energietransport durch Konvektion deutlich überwiegt. Seine Temperatur RGT  lässt sich daher 
durch die nachstehende Gleichung beschreiben: 
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Der Rauchgasspaltaußenmantel schließt den Reaktor ab. Weiter nach außen folgen in radialer 
Richtung nur noch die Isolation und das Gehäuse des Gaserzeugungssystems bzw. im unteren 
Bereich der Rauchgasverdampfer. Für seine Temperatur RGSMT  gilt daher: 
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im Bereich der Isolation 
bzw. (4-61)
( )44 2,
2,,
2,
,
111
RGSMEVRW
EVRWaRGSM
EVRW
aRGSM
Verl TT
d
d
q −⋅
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ −⋅+
−=
εε
σ& im Bereich des Ver-
dampfers (4-62)
In der oberen Hälfte des Ringspaltaußenmantels ergibt sich dadurch ein Verluststrom durch die 
Isolation nach außen (4-61), in der unteren Hälfte erfolgt ein Wärmeverlust durch Strahlung an 
den Rauchgasverdampfer (4-62). Die Terme werden daher nur in den Bereichen berücksichtigt, 
in denen die Wärmeströme tatsächlich auftreten. 
Die Gleichung für die Wärmeleitung innerhalb der Isolation lautet: 
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(4-63)
Die Temperatur des Gehäuses GehT wird von der Wärmeleitung entlang der Gehäusewand, der 
Wärmeleitung durch die Isolation und dem Wärmeübergang an die Umgebung bestimmt (4-64). 
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4.4.4 Randbedingungen des Reformermodells 
Über die Randbedingungen der Energiebilanz wird die thermische Kopplung des Reaktors zu 
den unmittelbar angrenzenden Apparaten wie Eduktvorwärmung, Verdampfer 1 und Verdamp-
fer 2 berücksichtigt (siehe Abbildung 4-9).  
 
Die Kopplungen beruhen in erster Linie auf Energietransport durch Wärmeleitung z.B. zum E-
duktvorwärmer und zum Verdampfer 1. Zusätzlich erfolgt Strahlungsenergieaustausch zwischen 
dem Reformer und dem Rauchgasspaltaußenmantel. Eine weitere energetische Verknüpfung 
durch Wärmestrahlung existiert zwischen dem Eduktverdampfer 2 und dem Rauchgasspaltman-
tel. Außerdem erfolgt über das untere Abschlussblech des EV2 ein Energiefluss durch Wärmelei-
tung aus dem unteren Teil der Reformeraußenwand in den Verdampfer 2. Die gesamten Rand-
bedingungen der Modelle sind im Anhang aufgeführt. 
4.5 Eduktvorwärmung 
4.5.1 Beschreibung 
Die Eduktvorwärmung erfolgt im Ringspalt oberhalb des Reformierungsreaktors. Hier wird das 
Dampf/Methan-Gemisch, das den Deckelwärmeübertrager verlässt, weiter erwärmt und die 
14
Verdampfer
8
2
6
7
1
12
3
4
9
13 11
10
1. Leitung Reaktoraußenwand oben
2. Leitung Reaktorinnenwand oben
3. Leitung Rauchgasspaltmantel oben
4. Strahlungsenergieeintrag vom Brennraum
5. Konvektiver Energieeintrag vom Brennraum
6. Wärmeübertragung Rauchgasspalt zur 
Reaktoraußenwand
7. Strahlung zwischen Rauchgasspaltmantel und 
Reaktoraußenwand
8. Leitung durch die Isolierung
9. Strahlung zwischen Ringspaltaußenwand und 
Verdampferrohrwendeln
10. Leitung Verbindung zwischen Verdampfer und 
Reaktoraußenwand
11. Leitung Reaktoraußenwand unten
12. Leitung Reaktorinnenwand unten
13. Leitung Gehäusewand
14. Wärmeverlust an Umgebung
R
ef
or
m
er
B
re
n
n
ra
u
m
Is
ol
at
io
n
Wärmeübergang
Wärmeleitung
Wärmestrahlung
Edukte
Reformat
Dampf
Wasser
Rauchgas
Erdgas
5
R
ef
or
m
er
B
re
n
n
ra
u
m
Is
ol
at
io
n
Abbildung 4-9: Übersicht der Verknüpfungen über Randbedingungen im Reformermodells 
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Strömung gleichmäßig verteilt. Das Modell der Eduktvorwärmung ist vergleichbar zum oberen 
Teil des Reformers aufgebaut, mit der Ausnahme, dass keine Reaktorwabe im Spalt existiert. So-
mit wird nur die Gasphase im Ringspalt beschrieben und der Reaktionsterm weggelassen. Die 
Eduktvorwärmung wird nur eindimensional beschrieben.  
4.5.2 Modellgleichungen 
Die Bilanz für das Eduktgas im Ringspalt beinhaltet neben dem Speicherterm und dem konvekti-
ven Term noch die Wärmeübertragung an die Wände. Die Wärmeübertragungskoeffizienten IWα  
und AWα  sind gleich und werden für den konzentrischen Ringspalt nach VDI-WÄRMEATLAS 
[109] berechnet. 
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Da der Ringspalt der Vorwärmzone keine Einbauten enthält, kann zwischen der Außenwand und 
der Innenwand ein Strahlungsenergieaustausch stattfinden. Für die Temperatur der Innen- und 
Außenwand IWT bzw. AWT  gilt damit: 
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bzw. 
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Die sonstigen Gleichungen, d. h. die für den Rauchgasspalt und den Rauchgasringspaltmantel, 
sind identisch mit den Gleichungen aus dem Reformer-Modell. 
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4.6 Deckelwärmeübertrager  
4.6.1 Beschreibung des Deckelwärmeübertragers 
 Der Deckelwärmeübertrager (DWÜ) besteht 
aus zwei rechteckigen Kanälen und bildet einen 
Ring, der. oberhalb des Reaktors und der 
Brennkammer angebracht ist. Der Boden der 
beiden Kanäle bildet die Wärmeaustauschfläche 
zur Brennkammer und zum Rauchgas. Der De-
ckelwärmeübertrager dient zur weiteren Über-
hitzung des Eduktgemisches aus Wasserdampf 
und Methan. Gleichzeitig soll der DWÜ die 
Wärmeverluste über den Deckel des Reformers 
reduzieren. Das Eduktgemisch tritt von einer 
Seite in den inneren Kanal des Wärmeübertra-
gers ein. An zwei gegenüberliegenden Stellen 
gelangt das Gas-/Dampf-Gemisch in den äußeren Kanal, von wo aus es über kleine Auslässe in 
die Vorwärmzone des Reaktors eintritt (Abbildung 4-10).  
Die Wärmezufuhr erfolgt durch Wärmestrahlung 
aus dem Brennraum und durch das heiße Rauch-
gas. Es strömt am Boden des Deckelwärmeü-
bertragers vorbei, bevor es in den Rauchgasring-
spalt außen am Reformierungsreaktor gelangt (s. 
Abbildung 4-11). Die Geometrie der Kanalströ-
mung ist recht kompliziert, weshalb die Gasströ-
mung mathematisch schwierig zu beschreiben ist. 
Daher wurde einfaches Modell erstellt, das aus 
zwei Bilanzräumen besteht: die metallische Wan-
dung der Kanäle und das Eduktgasgemisch in den 
Kanälen. 
4.6.2 Modellgleichungen 
Im Modell wird eine für die gesamte Wand gültige Temperatur berechnet. Dies entspricht im 
Großen und Ganzen auch den tatsächlichen Gegebenheiten, weil dem Boden des Wärmetau-
schers aus der Brennkammer im Querschnitt gleichmäßig Wärme zugeführt wird, und auftreten-
de Temperaturdifferenzen im Metall durch eine hohe Wärmeleitfähigkeit und kurze Strecken 
schnell ausgeglichen werden.  
 
Abbildung 4-10: Skizze des Deckelwärme-
übertragers 
Reformer
Edukte
Isolation
Rauchgas
Deckelwärmeübertrager
 
Abbildung 4-11: Darstellung der Anordnung 
des Eduktwärmeübertragers 
Austritte
Eintritt
Brenner-
durchführung 
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( ) ( )UmgWIsoWÜIsoGasWGasWÜGasBrennraumWWW TTAkTTAQtTcm −⋅⋅−−⋅⋅−=∂∂⋅⋅ ,,α&  (4-68)
Über die Kanalwand findet die Wärmeübertragung vom Rauchgas aus der Brennkammer auf das 
strömende Eduktgemisch in den Kanälen statt. Die treibende Kraft für die Wärmeübertragung 
auf das Gas ist die Temperaturdifferenz zwischen Wand und Gas. Die Verluste über den Deckel 
an die Umgebung werden durch einen Wärmedurchgangskoeffizienten berücksichtigt. Der Ener-
gieeintrag aus dem Brennraum wird über das Brennraummodell in Abhängigkeit der Wandtempe-
ratur des DWÜ bestimmt. 
Über eine Energiebilanz wird die Austrittstemperatur des Eduktgemischstromes bestimmt. 
( ) ( )GasWGasWÜGasGasGasGaspGasGasGasGaspGas TTAx uTctTVc −⋅⋅+∂ ⋅⋅⋅∂=∂∂⋅⋅⋅ ,,, αρρ  (4-69)
4.7 Modell der Single-Shift- und Methanisierungsstufe 
4.7.1 Reaktorbeschreibung 
Die CO-Reinigung des wasserstoffreichen Gases erfolgt über die Niedertemperatur-Single-Shift-
und Methanisierungsstufe. Bei den Katalysatoren handelt es sich, ähnlich wie beim Reformer, um 
Ringspaltwaben. Die beiden Reaktoren besitzen außen einen Kühlmantel, über den ein Kühlluft-
strom die Reaktionswärme abführt. Dadurch soll ein unbeabsichtigter Temperaturanstieg in den 
Reaktoren vermieden werden, denn speziell die Methanisierungsreaktion ist nur in einem engen 
Temperaturfenster selektiv bezüglich Kohlenmonoxid. 
Aufgrund der Baugleichheit der Reaktionsstufen wir zur Simulation nur ein Modell erstellt. Die-
ses Modell kann für beide Reaktoren genutzt werden, indem die Stoffbilanz und die Kinetik ent-
sprechend der ablaufenden Reaktionen geändert wird. 
4.7.2 Modellannahmen 
Die Modellannahmen, die bereits beim Reformer (Vgl. Abschnitt 4.4.2) getroffen wurden, sind 
bei der Single-Shift- und Methanisierungsstufe ebenfalls gültig. Die Annahmen lauten somit: 
• Propfenströmung unter Vernachlässigung eines radialen Geschwindigkeits- und Konzentrati-
onsprofils  
• ideales Gasverhalten der Fluidphase 
• konstanter Druck im gesamten Reaktor 
• Adsorption und Reaktion auf der Katalysatorwabenoberfläche 
• Stofftransport durch den Grenzfilm ist schneller als Reaktion (keine Stofftransportlimitie-
rung) 
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Die Bilanzräume des Reaktormodells sind in Reaktorwabe, Gasphase, Innen- und Außenwand, 
Ringsspalt sowie Ringsspaltmantel eingeteilt. 
4.7.3 Modellgleichungen 
In der Single-Shift-Stufe läuft die Wasser-Gas-Shift-Reaktion zur Konvertierung von CO zu CO2 
ab. Hierbei wird Wasserstoff erzeugt, so dass die H2-Konzentration in der Shift-Stufe weiter 
steigt. 
Wasser-Gas-Shift: 
222 COHOHCO +⎯→←+  mol
kJhR K 42298 −=Δ  (4-70)
Die Stoffbilanz für die Gasphase wird für die Komponenten K aufgestellt und beinhaltet den 
Speicherterm, den konvektiven und dispersiven Stofftransport sowie den Reaktionsterm. 
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AYASTUY ET AL. haben die Tieftemperatur-Shift-Reaktion untersucht und zeigten, dass zur Be-
schreibung der Reaktion für die Reaktoroptimierung folgender formalkinetischer Ansatz genügt: 
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In der Methanisierungsstufe wird der CO-Gehalt im wasserstoffreichen Gas weiter verringert. 
Dazu wird CO mit H2 zu Methan umgesetzt. 
CO-
Methanisierung: OHCHHCO 2423 +⎯→←+  mol
kJhR K 206298 −=Δ  (4-73)
Beim eingesetzten Katalysator laufen neben der CO-Methanisierung zusätzlich noch die CO2-
Methanisierung und die Retro-Shift-Reaktion ab. 
CO2-
Methanisierung: OHCHHCO 2422 24 +⎯→←+  mol
kJhR K 165298 −=Δ  (4-74)
Retro-Shift: OHCOHCO 222 +⎯→←+  mol
kJhR K 42298 =Δ  (4-75)
Die folgenden Kinetiken wurden für die einzelnen Reaktionen am Methanisierungskatalysator 
ermittelt [106]: 
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Die Energiebilanzen für die Gasphase, die Wände und den Rauchgasspalt des Shift-Reaktors 
sowie der Methanisierung werden analog zum Steamreformer aufgestellt.  
Gasphase: 
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Die Energiebilanz für den Shift- und Methanisierungskatalysator lautet:  
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Innen- und Außenwand: 
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Der Kühlluftstrom wird im Kühlmantel im Gegenstrom zum Prozessgas geführt. Für diese Küh-
lung werden die folgenden Energiebilanzen für die Lufttemperatur des Kühlluftspalts KLT und die 
Wandtemperatur des Kühlluftspaltmantels KLSMT  benötigt. 
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Der Wärmeverlust über den Kühlmantel an die Umgebung wird durch den Wärmeübergang bei 
freier Konvektion an einer Wand berücksichtigt. 
4.8 Simulationstools 
Bei dem mathematischen Modell handelt es sich um ein System partieller Differentialgleichungen, 
dessen Lösungen zeitliche und räumliche Konzentrations- bzw. Temperaturverläufe beschreiben. 
Zur Lösung solcher Differentialgleichungssysteme, die nur numerisch möglich ist, werden in 
dynamische Prozesssimulationstools genutzt. Zur Simulation wurde die Software Aspen© Custom 
Modeler (ACM) genutzt. Das Simulationstool verfügt über eine Modellbibliothek mit vorgefertig-
ten Modellen aus dem Bereich der Verfahrenstechnik sowie der Regelungstechnik. Die verfah-
renstechnischen Modelle sind, wie in Unterkapitel 3.3 bereits erläutert, für das betrachtete Gaser-
zeugungssystem nicht brauchbar.  
Ein Vorzug der Software sind die implementierten Stoffdatenprozeduren. Mit diesen können die 
thermodynamischen Größen sowie die Transportgrößen für das jeweilige Stoffgemisch berechnet 
und im den einzelnen Modellen verwendet werden. Ein weiterer Vorteil des Programms ist die 
Möglichkeit externe Prozeduren in Fortran  oder C++ in die Simulationsumgebung einzubinden. 
So wird das Brennraummodell, welches in der Programmiersprache Fortran geschrieben ist, als 
externe Prozedur in die ACM-Simulation des Gaserzeugungssystems implementiert. Dies ermög-
licht die schnelle Berechnung der Strahlungsgleichungssystems in Abhängigkeit der übrigen Sys-
temtemperaturen. 
Die Lösung des partiellen Differentialgleichungssystems erfolgt nach der Linienmethode (method 
of lines). Die Linienmethode basiert auf einer örtlichen Diskretisierung des Integrationsgebiets, so 
dass das partielle Differentialgleichungssystem in ein System gewöhnlicher Differentialgleichun-
gen in der Zeit überführt wird. Die Integration des resultierenden Systems aus algebraischen und 
gewöhnlichen Differentialgleichungen in der Zeit wird dann ebenfalls numerisch durchgeführt 
[110]. 
Bei der örtlichen Diskretisierung können verschiedene Verfahren angewendet werden, wobei die 
Finite-Differenzen-Verfahren und die Methode der orthogonalen Kollokation die gebräuchlichs-
ten Verfahren darstellen. Verwendet wurde ausschließlich das Finite-Differenzen-Verfahren. Bei 
diesem Verfahren ist die Annäherung der örtlichen Ableitungen mit Hilfe von Differenzenquo-
tienten. Dabei existieren eine Reihe verschiedener Ansätze, die sich in der Zahl und Gewichtung 
der berücksichtigten Punkte bei der Berechnung der Differenzenquotienten unterscheiden [111]. 
In allen Bereichen, in denen Wärmeleitung oder Diffusionsvorgänge berücksichtigt wurden, wur-
de das zentrale Differenzen-Verfahren 4.Ordnung verwendet (CFD4). In andere Bereichen das 
rückwärtsgerichtete Differenzen-Verfahren 1.Ordnung (BFD1). Zur zeitlichen Integration des 
Systems aus algebraischen Gleichungen und Differentialgleichungen wird ein implizites Euler-
Verfahren mit variabler Schrittweite verwendet. 
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5 Parameteranpassung und Modellvalidierung 
5.1 Anpassung an stationäre Versuchsdaten 
Die Parameterschätzung ist ein wichtiges Hilfsmittel bei der Erstellung von Modellen, die nicht 
nur qualitativ richtig sind, sondern einen Prozess auch quantitativ unter verschiedenen äußeren 
Bedingungen korrekt reproduzieren sollen. Die Methode der gewichteten Quadratsummenmini-
mierung ist dabei ein häufig angewandtes Verfahren bei der Parameterschätzung und der Messda-
tenanpassung. Die Gewichtung der Messdaten erfolgt mit Hilfe des Kehrwertes der Standardab-
weichung σx , damit der Messgenauigkeit bei der Parameteranpassung Rechnung getragen wird. 
Da das Modell vor allem zur thermischen Optimierung des Prozesses genutzt wird, liegt der Fo-
kus der Parameteranpassung auf den Temperaturen des Prozesses und der Konstruktion. Die 
reaktionstechnischen Parameter und Größen (kinetische Parameter und Konzentrationen) wer-
den in der Parameteranpassung nicht betrachtet. Diese wurden in einer separaten Untersuchung 
des Lehrstuhls Technische Chemie B der TU Dortmund bestimmt (siehe Abschnitt 4.4.3). 
5.1.1 Auswahl und Güte der Messdaten 
Zur Anpassung des Modells wurden von den vorhandenen Messgrößen diejenigen ausgewählt, 
die in der Simulation nicht als Eingangsgrößen oder als Sollwerte für die Regler dienen. Vorgabe-
daten sind z.B. das Stoffmengenverhältnis Dampf/Erdgas und die Last der Gaserzeugung. Die 
mittlere Reformattemperatur nach Verdampfer 1 und die mittlere Reformeraustrittstemperatur  
stellen die Sollwerte für die beiden Regler im Modell dar und sind daher nicht anzupassen. Die 
Prozessgasmenge wird proportional zur Last eingestellt. Desgleichen ist die Gesamtwassermenge 
durch das S/C-Verhältnis vorgegeben. Die Aufteilung des Wasserstroms auf die beiden Ver-
dampfer wird dagegen bei der Anpassung berücksichtigt. Die verwendeten Messstellen zur Para-
meteranpassung sind in Tabelle 5-1 aufgelistet. 
Für die betrachteten Messgrößen werden zunächst die geschätzten Standardabweichungen be-
stimmt. Bei Messgrößen, die mehrere über den Umfang verteilte Messstellen besitzen, werden 
aus den Einzelmessungen die Standardabweichungen ermittelt. Dazu wird zunächst der empiri-
sche Mittelwert gebildet. Die geschätzte Standardabweichung wird in die relative Standardabwei-
chung umgerechnet, indem sie durch den Messwert geteilt wird. Der Kehrwert der relativen 
Standardabweichung wird als Gewichtung für Zielfunktion verwendet, die minimiert werden soll. 
Bei vielen Temperaturmessungen liegen nur einzelne Messstellen in Form von Thermoelementen 
vor, so dass hier die Standardabweichung anhand der Messgenauigkeit und Erfahrungen abge-
schätzt werden muss. Für die Temperaturen wird im betrachteten Messbereich eine Abweichung 
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von C°± 10  angenommen. Die Annahme einer so großen Abweichung ist angebracht, da bei den 
über den Umfang verteilten Temperaturmessstellen bereits Differenzen von bis zu C°± 20  auf-
treten. Für den Wassermassenstrom wird eine Abweichung von hkg05,0±  zugrunde gelegt, 
was der Genauigkeit der entsprechenden Durchflussmessung entspricht.2 Daraus ergeben sich die 
in Tabelle 5-1 aufgeführten Gewichtungen für die Zielfunktion. 
Tabelle 5-1:  Messstellen für die Parameterschätzung mit entsprechenden Gewichtungen 
Datenart Messstelle 
s
w 1=
 
Massenstrom Wassermenge Verdampfer 1 [kg/h] 19,5 
   
Dampftemperatur nach Verdampfer 1 [°C] 1,23 
Dampftemperatur nach Verdampfer 2 [°C] 0,85 
Rauchgastemperatur Austritt Verdampfer 2 [°C] 2 
Mischtemperatur Prozessgas/Dampf [°C] 0,89 
Temperaturen 
mittlere Reformereintrittstemperatur [°C] 6,4  
 
5.1.2 Auswahl der Anpassungsparameter 
Unter thermischen Gesichtspunkten erfolgt die Auswahl der Anpassungsparameter. Die vom 
Lehrstuhl Technische Chemie B der TU Dortmund angepasste Reaktionskinetik wird bei dieser 
Anpassung nicht verändert (Vgl. Kap. 4.4.3). Aufgrund der großen Sensitivität des Gaserzeu-
gungssystems auf Veränderungen der Energieflüsse, werden lediglich die gasseitigen Wärmeüber-
gangskoeffizienten im rauchgasbeheizten und im reformatbeheizten Verdampfer angepasst. Die 
Berechnung dieser Wärmeübergangskoeffizienten aus den Korrelationen (s. Kap. 4.3) liefern hö-
here Werte für den Wärmeübergang als anhand der experimentellen Daten ermittelt werden. 
Durch eine solche Überschätzung des gasseitigen Wärmeübergangs in den beiden Verdampfern 
werden die Gasaustrittstemperaturen in der Simulation zu niedrig und die Dampfaustrittstempe-
raturen zu hoch angegeben. Eine mögliche Ursache könnte eine Abweichung der theoretischen 
Spaltmaße sein. Durch die hohen Temperaturen und die damit verbundenen thermischen Span-
nungen könnte die Spaltbreite stellenweise deutlich größer bzw. kleiner sein als vorgesehen. Be-
dingt durch diese Abweichung wird die Wärmeübertragung mehrfach negativ beeinflusst. An 
einer Stelle mit großer Spaltbreite ist der Strömungswiderstand geringer, so dass mehr Gas hin-
durch strömt. Der an dieser Stelle höhere Wärmekapazitätsstrom sorgt dafür, dass das Gas nicht 
mehr auf entsprechend tiefe Temperaturen abgekühlt werden kann. An Stellen mit sehr kleiner 
Spaltbreite ist die Durchströmung wesentlich geringer bzw. eventuell gar nicht mehr vorhanden, 
                                                 
2 Angaben Firma Viessmann 
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was zu einer insgesamt kleineren wirksamen Wärmeübertragungsfläche führen kann. Diese Ef-
fekte können sich gegenseitig verstärken und so die Wärmeübertragungsleistung erheblich redu-
zieren. 
αλ
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lam d
d
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(5-1) 
Die Anpassung der Wärmeübergangskoeffizienten berücksichtigt diese nicht messbaren und 
nicht berechenbaren Phänomene, so dass das Modell nach der Anpassung den realen Verhältnis-
sen Rechnung trägt. Nach WONG [100] gilt folgender Ansatz zur Berechnung der Wärmeüber-
gangskoeffizienten für eine laminare Strömung in einem Spalt: 
Aus Gleichung (5-2) folgt mit (5-3) und (5-4): 
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Unter der Voraussetzung konstanter Stoffdaten kann daher vereinfachend geschrieben werden: 
( )3121 VCC &⋅+≈α  (5-6) 
Aufgrund der geringen Strömungsgeschwindigkeiten und der geringen Prandl-Zahl ergibt sich 
eine nahezu konstante Nusselt-Zahl und somit ein über die Last nur wenig veränderlicher Wär-
meübergangskoeffizient. Die theoretisch berechneten Austrittstemperaturen von Rauchgas und 
Reformat sind erheblich niedriger und die Dampfaustrittstemperaturen deutlich höher als tat-
sächlich gemessene Werte des Versuchssystems. Die konstanten 1C und 2C werden in der Be-
rechnungsvorschrift der Korrelation unterschätzt.  
Mit Hilfe des Ansatzes (5-6) werden die Parameter 1C  und 2C  für die beiden Wärmeübertra-
gungskoeffizienten durch die gewichtete Quadratsummenminimierung ermittelt. Die Parameter 
der Anpassung sind in Tabelle 5-2 wiedergegeben. Die Abhängigkeit des Wärmeübergangskoeffi-
zienten vom Lastzustand der Gaserzeugung ist der Abbildung 5-1 zu entnehmen. 
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Tabelle 5-2 Angepasste Parameter für die Wärmeübergangskoeffizienten 
Parameter Verdampfer1 Verdampfer2 
C1 67,8 98,2 
C2 225172 5017,4  
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Abbildung 5-1 Angepasster Wärmeübergangskoeffizient im Verdampfer1 und Verdampfer2 
5.1.3 Ergebnis der Anpassung 
Mit den angepassten Koeffizienten der Wärmeübergänge werden stationäre Simulationen mit 
Vorgabeparametern vergleichbar zu den vorhandenen Experimenten durchgeführt (s. Tabelle 
5-3).  Die berechneten Daten für acht unterschiedliche Betriebzustände sind in Abbildung 5-2 
den Messdaten der Versuchsanlage gegenübergestellt. 
Tabelle 5-3: Versuchspunkte zur Parameteranpassung 
Versuch S/C [-] Last [%] TVerdampfer 1, ein TReformer, aus 
1 4,94 49,2 229,1 580,2 
2 4,05 58,4 221,9 602,3 
3 4,10 58,5 221,9 599,0 
4 4,14 68,5 220,1 602,6 
5 4,11 68,5 220,5 602,2 
6 4,11 79,4 217,9 600,2 
7 4,16 79,4 219,2 602,6 
8 3,93 89,3 215,3 589,8  
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Abbildung 5-2 Gegenüberstellung der Temperaturen aus Simulation und Messung 
 
Einige der Versuchspunkte unterscheiden sich nur geringfügig. So gibt es zum Beispiel zwischen 
Versuch 4 und Versuch 5 bei gleichem Lastzustand nur eine leichte Abweichung im S/C-
Verhältnis (s. Tabelle 5-3).  Trotzdem ergeben sich in den Messungen merkliche Unterschiede. 
Dies zeigt, wie sensitiv das Gaserzeugungssystem auf die Änderung bestimmter Parameter rea-
giert. Das Modell bildet auch diese geringen Schwankungen zuverlässig ab. Die größte Abwei-
chung gibt es bei der Reformereintrittstemperatur. Hier gibt es bei zwei Versuchspunkten eine 
Differenz von ca. 50 K zwischen gemessener und berechneter Temperatur.  
Sehr gut von der Simulation wiedergegeben wird die Aufteilung der Wassermassenströme, die in 
die beiden Verdampfer dosiert werden. Hierbei ist zu erwähnen, dass die Gesamtwassermenge 
über das S/C-Verhältnis bestimmt wird. Die Teilwassermenge für den Eduktverdampfer 1 wird 
so geregelt, dass die Austrittstemperatur des Reformats von 230 °C erreicht wird. Der restliche 
Wassermassenstrom wird dem Verdampfer 2 zugeführt. Messung und Simulation stimmen bei 
der Aufteilung der Wassermengen gut überein (Abbildung 5-3).  
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Abbildung 5-3: Gegenüberstellung der Wassermassenströme aus Messung und Simulation 
 
5.2 Anpassung an dynamische Versuchsdaten 
5.2.1 Der Anfahrprozesses 
Der Anfahrvorgang des Gesamtsystems SofA3.2 wurde ausgewählt, um die Güte des dynami-
schen Modells zu überprüfen. Der Anfahrvorgang des Gaserzeugungssystems besteht aus einer 
komplexen Prozedur, bei der verschiedene Zustände durchlaufen werden [112]. Die einzelnen 
nacheinander ablaufenden Schritte werden durch unterschiedliche Schaltkriterien gestartet 
(Tabelle 5-4). Zuerst wird das System aufgeheizt, indem der Brenner bei minimaler Leistung Luft 
erwärmt, die durch den Reformer geleitet wird. Danach wird neben der Luft auch Wasser zudo-
siert. Nach erreichen einer bestimmten Reformeraustrittstemperatur wird die Luftmenge in einer 
Rampe herunter gefahren. Nach einer kurzen Zeitspanne zum weiteren Aufheizen wird dann der 
Betrieb des Systems durch die Zudosierung von Erdgas in den Reformer gestartet, bevor das 
System schließlich in den Regelbetrieb umschaltet. In Abbildung 5-4 sind die wichtigsten Tempe-
raturen und Prozessströme des Gaserzeugungssystems mit den verschiedenen Prozedurschritten 
während des Anfahrvorgangs dargestellt. Die Schaltkriterien sind in der Regel Temperaturgrenz-
werte am Reaktoreintritt oder Reaktoraustritt und keine festgelegten Zeitperioden. Die Schaltkri-
terien wurden im Modell in gleicher Weise übernommen, wie sie auch in der Versuchsanlage gel-
ten, so dass die Zeitpunkte der Umschaltungen in der Simulation nicht zwingend die gleichen 
sein müssen wie im Experiment. 
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Tabelle 5-4: Anfahrprozedur des Versuchsystems 
Luft Wasser Brenner Prozessgas T Ref, aus T Verd1, aus Zeitspanne
[Nm3/h] [kg/h] [kW] [NL/h] [°C] [°C] [s]
1 Aufheizen Luft 2,8 0 2,0 begrenzt 0 - 230 -
2 Aufheizen Luft-Wasser 2,8 0,5 2,0 begrenzt 0 560 - -
3 Rampe Luft-Wasser 2,8 auf 0 0,5 2,6 begrenzt 0 - - 200
4 Aufheizen Wasser 0 0,8 2,6 begrenzt 0 - - 180
5 Start Reformierung Rampe 0 1,3 Regelung 0 auf 300 570 geregelt 225 geregelt 45
6 Reformierung Startlast 0 ca. 1 Regelung ca. 300 570 geregelt 225 geregelt bis Stack bereit
Kriterien für Beendigung des ZustandesProzessstrom / LeistungZustandNr.
 
Abbildung 5-4: Anfahrvorgang des Gesamtsystems SofA3.2 mit 40 % Startlast (Viessmann) 
 
5.2.2 Korrektur der Speicherterme 
Im erstellten Simulationsmodell für das Gaserzeugungssystem sind alle Bauteile, die für den Pro-
zess erforderlich sind, erfasst. Nicht berücksichtigt hingegen sind Halterungen bzw. Stützkon-
struktionen, die lediglich aus mechanischer Sicht notwendig sind. Trotzdem haben diese Bauteile 
einen indirekten Einfluss, da sie wie alle anderen Konstruktionselemente auch Wärme aufneh-
men und speichern können. In der dynamischen Simulation kommt jetzt zum tragen, was bei den 
stationären Simulationen keinen Einfluss hat. Aus diesem Grund werden den Speichertermen im 
Modell, in dessen unmittelbarer Umgebung sich diese zusätzlichen Bauteile befinden, Korrektur-
faktoren hinzugefügt, die diese Speichermassen berücksichtigen. Zur Berechnung der Faktoren 
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wurden die Massen aus der CAD-Konstruktionszeichnung mit den Massen im Modell verglichen. 
Diese Faktoren liegen im Wertebereich zwischen 1 und maximal 1,6 (siehe Tabelle 5-5). Für die 
nicht in der Tabelle aufgeführten Konstruktionselemente waren keine Faktoren erforderlich. 
Tabelle 5-5: Korrekturfaktoren für nicht berücksichtigte Massen im Modell 
 
Bezeichnung Masse aus CAD-
Konstruktion 
[kg] 
Berücksichtigte 
Masse im Modell 
[kg] 
Korrekturfaktor  
 
[-] 
Deckelwärmeübertrager 1,096 0,835 1,31 
Wendel Eduktverdampfer 2 2,755 1,719 1,60 
Ummantelung Verdampfer 2 1,266 1,02 1,24 
Reformerwabe mit Wand 2,117 2,09 1,01 
Rauchgasspaltmantel 1,467 0,992 1,48 
Wendel Eduktverdampfer 1 0,992 0,895 1,11 
Ummantelung Verdampfer 1 1,110 1,05 1,06 
Deckeldämmung  4,280 3,93 1,09 
Außendämmung 2,995 2,407 1,24 
 
5.2.3 Ergebnis der Anpassung 
Abbildung 5-5 zeigt den Vergleich zwischen experimentellen und simulierten zeitlichen Tempera-
turprofilen an verschiedenen Positionen. Wird der Einfluss der unterschiedlichen Umschaltzeit-
punkte berücksichtigt, so zeigt sich eine befriedigende Übereinstimmung der Kurven. Zu Beginn 
des Anfahrvorgangs steigt die Reformereintrittstemperatur deutlich schneller an als die Austritts-
temperatur, obwohl der Reaktor durch Wärmestrahlung und konvektivem Wärmetransport direkt 
aus dem Brennraum beheizt wird. Andererseits jedoch gibt der Reaktor selbst Wärme durch 
Wärmeleitung und Strahlung an andere Systemkomponenten wie z.B. die Verdampfer ab, wo-
durch die eigene Heizrate verringert wird. Dadurch sinkt die Temperatur des Luftstromes im 
Reaktor, auch ohne eine Reaktion. Die Reformereintrittstemperatur fällt in der Simulation zu 
dem Zeitpunkt ab, an dem Wasser in die Verdampfer gegeben wird (nach ca. 30 min.). Dieser 
Effekt ist in der experimentellen Kurve nicht erkennbar. Die vereinfachten Verdampfermodelle 
unterschätzen die Überhitzung des Dampfes bei der ersten Zudosierung von Wasser. Aufgrund 
der Bedingung, dass in einer Kaskadenstufe mehr Wasser zuströmt als Wasser verdampft (Glei-
chung (4-33)), ergibt sich ein Wasserstrom in die nachfolgende Stufe. Folglich ist in jeder Kaska-
denstufe zumindest eine minimale Menge an Wasser vorhanden. Somit verdampft in jeder Kas-
kadenstufe Wasser, wodurch die Temperatur des gesamten Dampfstromes herabgesetzt wird.  
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Abbildung 5-5: Temperaturverläufe beim Anfahrvorgang bei  Startlast 40 %  
(Experiment und Simulation) 
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Abbildung 5-6: Stoffflüsse beim Anfahrvorgang bei Startlast 40 % (Experiment und 
Simulation) 
 
Nach ca. 60 Minuten startet die Zufuhr von Erdgas in den Reformer. Gleichzeitig wird die Heiz-
leistung der Reformerbrenners und die Aufteilung der Wassermassenströme für die Regelung 
freigegeben, was zu einem signifikanten Abfall der Eintrittstemperatur führt. Der stationäre Zu-
stand ist nach etwa 20 weiteren Minuten erreicht. 
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Abbildung 5-6 zeigt den Erdgasvolumenstrom zum Reformerbrenner und den Wassermassen-
strom. Der simulierte Erdgasvolumenstrom, der mit dem Energiebedarf der endothermen Reak-
tion korrespondiert, ist in guter Übereinstimmung mit der Messung. Selbst der starke Abfall des 
Erdgasstromes im Experiment nach Umschaltung auf den Regelbetrieb (bei ca. 60 min.) wird 
vom Modell gut wiedergegeben. Die Regelung im Modell neigt im Vergleich zur Regelung des 
Versuchssystems zu stärkerem Überschwingen. Ursache hierfür könnten nicht erfasste Abwei-
chungen von idealen Verhältnissen sein, wie z. B. Quervermischungseffekte bei Annahme der 
eindimensionalen Strömung. 
Die Modellvalidierung zeigt, dass sowohl stationäre und dynamische Simulationen hinreichend 
genaue Ergebnisse liefern. Hier zeigt sich der Vorteil des oben vorgestellten Modells gegenüber  
den Standardmodellen für chemische Reaktoren und Apparate. Da das entwickelte Modell die 
technische Konstruktion des Gasprozessors und die hohe Systemintegration berücksichtigt, kön-
nen sehr globale Fragestellungen wie z.B. die Systemintegration aber auch sehr spezifische Prob-
leme wie maximale Materialtemperaturen untersucht werden. Auf dieser Grundlage werden in 
den folgenden Abschnitten Untersuchungen mit unterschiedlicher Zielsetzung vorgestellt. 
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6 Untersuchung von konstruktiven Veränderungen zur verbes-
serten Energiezufuhr 
6.1 Veränderung der Brennergeometrie 
6.1.1 Berechnungen zum Strahlungseinfluss der Brennerfläche 
Zur Verbesserung der Reaktionsführung im Reformierungsreaktor wurde eine Veränderung der 
Brennerfläche in Betracht gezogen. Ziel ist es den Energieeintrag in den Reformer so zu beein-
flussen, dass im Bereich der hohen Reaktionsgeschwindigkeiten am Eintritt ein höherer Energie-
eintrag erreicht wird. Dort ist der Temperaturabfall im Katalysator am größten. Im Bereich nahe 
dem Austritt findet kaum noch eine Reaktion statt, da der Umsatz weit fortgeschritten und das 
thermodynamische Gleichgewicht nahezu erreicht ist. In diesem Bereich ist nur ein erheblich 
geringerer Energieeintrag notwendig, der die Wärmeverluste der Reformerwabe ausgleicht. Für 
einen verbesserten Energieeintrag in die Reaktorwabe ist zu überlegen, welche geometrischen 
Veränderungen der Brennerfläche Vorteile gegenüber der Brennerscheibe im Versuchssystem 
bringen. Das Augenmerk wird hierbei auf den Energieeintrag durch Strahlung gelegt, da dieser 
gegenüber der konvektiven Wärmeübertragung deutlich überwiegt.  
Für die Strahlung zwischen zwei beliebig 
zugeordneten Flächen iA  und jA  in ei-
nem Raum berechnet sich die Einstrahl-
zahl über das Doppelflächenintegral aus 
Gleichung (4-1). Die Winkel iΘ  und jΘ  
sind hierbei die Winkel zwischen der di-
rekten Verbindungslinie der Flächen und 
der Flächennormalen.  
Zur Untersuchung des Strahlungsenergie-
eintrags in den Reformer werden verschie-
dene Brennergeometrien wie Kugelschale, 
Zylinder mit und ohne Stirnfläche, Kreis 
und Kreisring betrachtet (Abbildung 6-2). 
Für einfache Geometrien wie den Kreis 
oder die Kreisscheibe können Formeln zur Berechnung der Einstrahlzahl aus der Literatur ent-
nommen werden [51, 99]. Für die Kugelschale und den Zylinder wurden die Einstrahlzahlverläu-
fe numerisch berechnet (Formeln siehe Anhang).  
Θ1
Θ2
x
dA1
dA2
dx
Abbildung 6-1: Skizze zur Berechnung der  
Einstrahlzahl (zylindrische Brennergeometrie) 
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Abbildung 6-2: Untersuchte Brennergeometrien zur Optimierung des Energieeintrags in den Reformer 
 
Um die Vergleichbarkeit der unterschiedlichen Geometrien zu gewährleisten wird die Brenner-
oberfläche konstant gehalten, da davon ausgegangen wird, dass diese proportional zur Brenner-
leistung ist. Der Durchmesser der Halbkugel wird so berechnet, dass sie die gleiche Oberfläche 
aufweist wie die bisherige Brennerscheibe. Der Zylinderradius und der innere Radius des Kreis-
rings entsprechen dem des berechneten Kreisausschnitts der Halbkugel. 
Wenn die Größe der Brenneroberfläche des Versuchssystems beibehalten wird, ergeben sich die 
in Abbildung 6-3 gezeigten Verläufe der Einstrahlzahlen entlang des differentiellen Rings 
222 2 dxrdA ⋅⋅⋅= π auf die Brennerfläche 1A .  
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Abbildung 6-3: Einstrahlzahlverläufe verschiedener Brennergeometrien entlang der Reaktorwand 
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Es zeigt sich, dass die vorgeschlagenen Geometrien der Kugelschale oder des Kreisrings eine 
Verbesserung gegenüber der Kreisscheibe versprechen. Sie besitzen im oberen Bereich des Re-
formierungsreaktors eine höhere Einstrahlzahl als die bisherige Brennerscheibe. Weiter läßt sich 
feststellen, dass Brennergeometrien mit einer Fläche, welche direkt auf den Boden des Brenn-
raumes zeigt, wesentlich niedrigere Einstrahlzahlen im oberen Bereich des Reformers besitzen. 
Daher ist eine Geometrie sinnvoll, bei der zumindest ein Teil der Brennerfläche direkt auf die 
seitliche Brennkammerwand zeigt. Dies wird durch die Verläufe der Einstrahlzahlen von Kugel-
schale und Zylinder deutlich.  
Eine Variation der Durchmesser (Abbildung 6-4 und Abbildung 6-5) belegt zudem, dass es vor-
teilhaft ist, die Brennerfläche dicht an die Wandung des Brennraumes zur Reaktorwabe zu positi-
onieren. Punkte, die dabei beachtet werden müssen, sind die zulässige Größe des Grundkreises 
und der Wärmeeintrag zum Deckelwärmeübertrager. Damit keine Störungen der Flamme durch 
die benachbarte Wand auftreten, muss hier ein bestimmter Mindestabstand eingehalten werden. 
Außerdem muss gewährleitet werden, dass der Wärmeeintrag im unteren teil des Reaktors noch 
ausreichend ist, um die Wärmeverluste in diesem Bereich auszugleichen.  
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Abbildung 6-4: Veränderung des Einstrahlzahlverlaufs bei variiertem Durchmesser und konstanter Flä-
che einer Kreisringgeometrie 
 
Sobald ein Teil der Brennerfläche direkt auf die Reaktorwand gerichtet ist, strahlt diese Fläche 
einen Teil der Energie auf den Wärmeübertrager im Deckel ab. Daher muß kontrolliert werden, 
dass dort die zulässigen Temperaturen nicht überschritten werden und die Reaktoreintrittstempe-
Zunehmender Durchmesser 
des Kreisrings 
φ21 
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ratur nicht übermäßig ansteigt. Das Eduktgemisch könnte dann so weit aufgeheizt werden, dass 
aufgrund der höheren Reaktiongeschwindigkeit ein noch größerer Temperaturabfall am Reaktor-
eintritt entsteht. 
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Abbildung 6-5: Veränderung des Einstrahlzahlverlaufs bei variiertem Durchmesser und konstanter Fläche 
einer Zylindergeometrie ohne Stirnfläche 
 
6.1.2 Berechnung des Energieeintrags verschiedener Brennergeometrien in den 
Reformierungsreaktor 
Um den Wärmefluss von der Brennkammerseite in den Reaktor zu bestimmen, werden Experi-
mente durchgeführt. Zu diesem Zweck wurde dem Reaktor eine Mischung aus Wasser und Luft 
zugeführt und die Temperatur an mehreren Stellen entlang des Reaktorbettes gemessen3. Dieses 
Temperaturprofil wird anschließend benutzt, um das in Kapitel 4.2.3 erwähnte CFD-
Simulationsmodell (Fluent) so anzupassen, dass die experimentellen Daten reproduziert werden 
können. Da die CFD-Simulation für eine Implementierung in das dynamische Gesamtmodell der 
Gaserzeugung zu komplex ist, wird das bereits erläuterte Zonen-Modell (Kap.4.2) genutzt, um 
den Wärmefluss vom Brennraum an den Reaktor zu bestimmen. Das Modell berechnet alle Gas-
                                                 
3 D. Waterkamp, "Theoretische und experimentelle Untersuchungen zu einem Steam-Reformer als Be-
standteil des Gaserzeugungssystems einer erdgasbetgriebenen PEMFC-
Hausenergieversorgungsanlage,"Bio- und Chemieingenieurwesen, Lehrstuhl Technische Chemie B, Dip-
lomarbeit, Universität Dortmund, 2004. 
Zunehmender Durchmesser 
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temperaturen in jeder Zone des Modells und die Temperaturen aller fiktiven und realen Wände. 
Durch Vorgabe eines Temperaturprofils in der Reaktorwabe kann somit der Wärmefluss von der 
Brennkammer in die Reaktorwabe ermittelt werden. Zur Berechnung des Wärmeflusses in statio-
nären und dynamischen Simulationen wird das Zonenmodell in das Gesamtmodell des Gaspro-
zessors als Subroutine implementiert. Das Zonenmodell liefert zudem die Temperatur mit der 
das Rauchgas in die anderen Apparate eintritt.  
Das mit dem Zonen-Modell erhaltene Simulationsergebnis weist eine gute Übereinstimmung mit 
dem angepassten Fluent-Profil auf (s. Abbildung 6-6). Lediglich in der Eintrittsregion des Reak-
tors berechnet das Zonenmodell einen leicht höheren Wärmefluss als die Fluent-Simulation. Die 
Stufe im Wärmeflussprofil ist bedingt durch einen keramischen Isolationsring im Brennraum. 
Dieser soll verhindern, dass zu viel Energie im unteren Bereich des Reaktors zugeführt wird, wo 
der Reaktionsumsatz bereits nahezu vollständig ist. Das Profil der Wärmeflussdichte entlang der 
Reaktorwand ermöglicht die Berechnung von Reaktionsraten, Konzentrationsprofilen in dynami-
schen Simulationen für unterschiedliche Erdgaszusammensetzungen, S/C-Werte und Reaktor-
Austrittstemperaturen.  
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Abbildung 6-6: Energieeintrag in die Reaktorwabe (Vergleich angepasste Fluent-
Simulation und Zonenmodell) 3 
 
n das Zonenmodell werden anschließend die unterschiedlichen Brennergeometrien implementiert 
und die Veränderung des Energieeintrags durch Strahlung des Brenners an die Reaktorwand un-
tersucht. Als Brennerflächen werden die Kreisfläche, die Kugelschale und der Zylindermantel 
verglichen, wie in Abbildung 6-7 dargestellt ist. 
Unter Verwendung der in Abschnitt 6.1.1 bestimmten Einstrahlzahlen wurden die Energieeinträ-
ge der drei verschiedenen Brennergeometrien mit dem Zonenmodell berechnet (s. Abbildung 
6-6). 
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Abbildung 6-8: Energieeintrag in Reaktor und Vorwärmzone mit den verschiedenen 
Brennergeometrien 
 
Es ist erkennbar, dass sich im Bereich der Eduktvorwärmung die größten Unterschiede ergeben. 
Der Zylindermantel zeigt dort einen deutlich höheren Wärmeeintrag, da die Brennerfläche der 
Wand direkt gegenübersteht. Die Kugelschale weist in diesem Bereich gegenüber der Kreisfläche 
ebenfalls einen höheren Eintrag auf, da zumindest ein Teil der Brennerfläche der Wand zuge-
wandt ist. Betrachtet man den Energieeintrag über die gesamte Länge des Reaktors, so lässt sich 
feststellen, dass der Einfluss der Brennergeometrie immer weiter absinkt. Dieses kann zum Teil 
  Untersuchung von konstruktiven Veränderungen zur verbesserten Energiezufuhr 
  75 
auf das Zonenmodel zurückgeführt werden, da an jeder Zonengrenzfläche auch die Strahlung der 
realen Flächen diffus in den Nachbarraum weitergegeben wird. Dies bedeutet, je mehr fiktive 
Grenzflächen zwischen den realen, strahlenden Wänden liegen, umso stärker wird die Informati-
on der Strahlungsrichtung verfälscht. Dies ist aber ein grundsätzliches Problem der Zonenme-
thode [97]. Abgesehen von dieser Tatsache lässt sich weiter feststellen, dass die Veränderung im 
Energieeintrag nicht dem entspricht, was man sich anhand der berechneten Einstrahlzahlen von 
Brennerfläche zu Brennraumwand erhofft hat (Vgl. Kap.6.1.1). Dies bedeutet, dass die direkte 
Strahlung der Brennerfläche zur Brennraumwand nur einen kleinen Teil der Strahlung ausmacht. 
Der größte Anteil der Strahlung, die auf die Wand trifft, geht also vom strahlenden Gas aus. Da 
das Gas aber diffus strahlt, wirkt sich die Veränderung der Brennergeometrie nicht in gewünsch-
ter Weise aus. 
6.1.3 Ergebnisse zur Veränderungen der Brennergeometrie 
Tabelle 6-1 zeigt die Energieeinträge in die Reaktorwabe in den einzelnen Zonen und den Anteil 
des Strahlungsenergieeintrags. Man erkennt, dass im Bereich des Reaktoreintritts, wo die Waben-
temperatur am stärksten abfällt, bereits der höchste Energieeintrag vorliegt. Das System regelt 
sich in gewisser Weise selbst, da der Wärmefluss durch die Brennkammerwand direkt von der 
Temperaturdifferenz zwischen Brennkammerwand und Wabe abhängt. Die Reaktorwabe be-
kommt dort mehr Energie, wo die Reaktortemperatur am niedrigsten ist, da der Wärmeflusses 
zur vierten Potenz von der Temperatur des Gases und der Brennraumwand abhängt.  
 
Tabelle 6-1: Energieeintrag und Strahlungsanteil  
Vorwärmzone
Zone1 Zone2 Zone3 Zone4 Zone5 Zone6
Wärmeeintrag [W] 136,6 392,7 284,4 44,9 65,1 84,7
Strahlungsanteil 59,9% 85,0% 82,3% 86,9% 95,7% 98,3%
Wärmeeintrag [W] 187,4 388,2 267 42 60,9 81,3
Strahlungsanteil 75,2% 85,9% 82,9% 87,4% 95,9% 98,4%
Wärmeeintrag [W] 171,3 400,9 279,8 45,2 66,5 86,1
Strahlungsanteil 73,3% 86,6% 83,9% 88,5% 96,1% 98,4%
Reaktor
Kreis
Zylinder
Kugelschale
Brennergeometrie
 
Aufgrund der Ergebnisse, die keine signifikante Verbesserung einer gezielten Wärmezufuhr auf-
gezeigt haben, ist eine tatsächliche Modifikation am Brenner nicht begründet. Eine weitere Ver-
besserung des konvektiven Energieeintrages auf der Brennraumseite durch zusätzliche Einbauten 
zur Strömungslenkung würde zu Lasten der Strahlung gehen. Da die Strahlung jedoch den 
Hauptanteil an der Energiezufuhr leistet, scheidet diese Option aus. Prinzipiell ungünstig ist der 
Einbau der Isolation in der Brennkammer. Sie fördert zwar die gezielte Steuerung des Energieein-
trags in den Bereich ohne Isolation, jedoch reduziert sie gleichzeitig den möglichen Gesamtener-
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gieeintrag in die Reaktorwabe. Als Folge verlässt das Rauchgas die Brennkammer mit einer hohen 
Temperatur. Das Edukt muss zwangsläufig auf eine hohe Eintrittstemperatur vorgewärmt wer-
den, damit die geforderte Reaktoraustrittstemperatur erreicht wird. 
6.2 Veränderte Reaktorbeheizung 
Die Beheizung des Reformierungsreaktors im Versuchssystem erfolgt von beiden Seiten durch 
das Rauchgas. Nach innen grenzt der Reaktor an die Brennkammer. Dort wird dem Reaktor wie 
in Kapitel 4.2 beschrieben Wärme überwiegend durch Strahlung, aber auch konvektiv zugeführt. 
Nachdem das Rauchgas den Brennraum verlässt, strömt es an der äußeren Wand des Reaktors 
entlang und beheizt den Reaktor hauptsächlich durch konvektiven Wärmetransport (Abbildung 
6-9). Diese Strömungsführung des Rauchgases an der Außenseite des Reformers ist fertigungs-
technisch sehr aufwendig. Damit die Strömung im Rauchgasspalt über den Umfang gleichmäßig 
erfolgt, muss das Spaltmaß sehr genau eingehalten werden. Besitzt der Spalt jedoch eine Stelle mit 
engerem Querschnitt, so wird hier die Energiezufuhr deutlich reduziert. Durch den höheren 
Strömungswiderstand ist der Rauchgasmassenstrom in diesem Bereich niedrig. Als Folge des 
geringen Wärmekapazitätsstroms kühlt sich das Rauchgas rasch ab. Der Energieeintrag ist somit 
erheblich verringert. Umgekehrt ist es an einer Stelle mit zu großem Spaltmaß. Hier ist der Wär-
mekapazitätsstrom aufgrund der Strömungsverteilung größer, so dass die Wärmezufuhr sehr groß 
werden kann. Diese Entstehung von heißen und kalten Strähnen hat auch Auswirkungen auf die 
nachfolgenden Reaktionsstufen; besonders auf die Methanisierung. Diese reagiert sehr empfind-
lich auf Schwankungen in der Eintrittstemperatur. Daher muss ein vorgegebenes Temperatur-
fenster in engen Grenzen eingehalten werden. 
Damit derartige Schieflagen vermieden werden, ist eine einseitige Beheizung des Reformers aus-
schließlich aus dem Brennraum denkbar. Eine solche einseitige Beheizung hat zusätzlich den 
Vorteil der einfacheren Konstruktion und Strömungsführung. Dies würde nicht nur die Kosten 
des Gaserzeugungssystems verringern, sondern auch die thermische und mechanische Belastung 
des Reformers verringern.  
Der einseitige Energieeintrag erfolgt von der Brennraumseite. Folglich muss die Verbrennungs-
temperatur so hoch sein, dass die Wärmestrahlung den Großteil des hohen Energiebedarfs de-
cken kann. Hierdurch ist natürlich auch eine insgesamt höhere Heizleistung zu erwarten, da die 
Rauchgasaustrittstemperatur ansteigen dürfte. Das Rauchgas gibt diese Energie allerdings im Sys-
tem an die kalten Prozessströme ab, so dass diese Energie nicht als Verlust zu werten ist. Die 
Simulation soll klären, wie der Energiehaushalt des Systems beeinflusst wird. Zudem stellt sich 
die Frage, inwiefern bei ausschließlich brennerseitiger Reaktorbeheizung der Umsatz und der 
Gesamtwirkungsgrad des Reformers verändert werden, der durch Gleichung (6-1) gegeben ist.  
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Die Simulation der ausschließlich brennraumseitigen Energiezufuhr erfolgt durch „Ausschaltung“ 
des Wärmeübergangs am Rauchgasspalt im Modell. Das Rauchgas strömt also mit der Tempera-
tur in den Verdampfer 2, mit der es den Brennraum verlässt, wie in Abbildung 6-9 dargestellt ist. 
Alle Berechnungen zur Untersuchung der Reaktorbeheizung wurden für einen Lastzustand des 
Gaserzeugungssystems von 100 % und einem S/C-Verhältnis von 3 durchgeführt. 
 
  
Abbildung 6-9: Beheizung des Reformers; a) zweiseitig durch Rauchgas im Brennraum und Rauchgas-
spalt, b) einseitig nur über Brennraum 
 
Reformerwirkungsgrad: 
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6.2.1 Zweiseitige Reaktorbeheizung 
Bei der zweiseitigen Reaktorbeheizung wird der Reaktorwabe sowohl über die Wand zum Brenn-
raum als auch über die Wand zum Rauchgasspalt Energie zugeführt. Die Wärmeübertragung im 
Brennraum erfolgt überwiegend durch Strahlung zwischen dem heißen Verbrennungsgasen und 
der Brennraumwand, die Gleichzeitig die Reaktorwand ist. Im Rauchgasspalt findet die Wärme-
übertragung an die Reaktorwabe fast ausschließlich konvektiv statt. Aufgrund dieser beidseitigen 
Energiezufuhr bildet sich im Reformer im oberen Bereich radial ein annähernd parabolisches 
Temperaturprofil aus (Abbildung 6-10).  
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Abbildung 6-10: Temperaturprofil der Reformerwabe bei doppelseitiger Reaktor-
beheizung (100 % Last, S/C=3) 
 
Der Temperaturabfall im Eintrittsbereich des Reformers ist bedingt durch die hohen Reaktions-
raten der endothermen Reformierungsreaktion (Abbildung 6-11). Hier erfolgt der größte Teil der 
Methan-Umsetzung. Die Wärmezufuhr kann hier den Energiebedarf der Reformierungsreaktion 
nicht ausgleichen. Zur Hälfte der Reaktorlänge steigt die Temperatur wieder leicht an. Der Um-
satz ist bereits weit fortgeschritten. Die Reaktionsraten sind bereits deutlich niedriger und der 
Energieeintrag übersteigt die benötigte Reaktionsenergie. Zum Reaktoraustritt hin sinkt die Tem-
peratur wieder ab. Auf der Seite des Rauchgasspaltes ist dieser Temperaturabfall stärker als auf 
der Innenseite. Dies hat zwei Gründe. Zum einen nähert sich die Rauchgastemperatur im Rauch-
gasspalt immer mehr der Reaktorwabentemperatur an. Da die Temperaturdifferenz TΔ  die trei-
bende Kraft für die Wärmeübertragung ist, wird der Energieeintrag auf dieser Seite zum Reaktor-
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austritt hin geringer. Zum anderen gibt es vom Rauchgasspalt Wärmeverluste durch Strahlung 
und Leitung an den Verdampfer 2, so dass bilanzmäßig sogar Energie aus dem Reformer abfließt. 
Am Reaktoraustritt ergibt sich somit radial ein Temperaturgradient von ca. 50 K über die Reak-
torbreite von weniger als 1 cm. 
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Abbildung 6-11: Profil der Reaktionsraten im Reformer bei doppelseiti-
ger Reaktorbeheizung (100 % Last, S/C=3);  
a) Reformierungsreaktion, b) Shift-Reaktion  
 
In der Nähe der heißen Reaktorwände läuft die Reformierungsreaktion etwas schneller ab als in 
der Wabenmitte (Abbildung 6-11). Dies führt am Austritt in Wandnähe zu den vergleichsweise 
niedrigen CH4- und hohen H2-Konzentrationen (Abbildung 6-12).  
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Abbildung 6-12: Konzentrationsprofile im Reformer bei doppelseitiger 
Reaktorbeheizung (100 % Last, S/C=3); a) Methan, b) Wasserstoff 
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6.2.2 Einseitige Reaktorbeheizung 
Die einseitige Reaktorbeheizung weist ein stark verändertes Temperaturprofil im Reaktor auf.  Es 
hat sich ein starker radialer Gradient ausgebildet. Der Unterschied zwischen Innen- und Außen-
wandtemperatur beträgt im mittleren Reaktorbereich über 80 K verglichen mit 50 K bei zweisei-
tiger Reaktorbeheizung. Im Vergleich zur zweiseitigen Beheizung hat sich der Temperaturverlauf 
der Innenwand nur wenig geändert. Auf der Außenseite des Katalysatorrings fällt die Temperatur 
unterhalb des Eintritts schnell ab und steigt erst kurz vorm Austritt wieder leicht an. Dieser An-
stieg ist durch die hohe Rauchgaseintrittstemperatur am Eduktverdampfer 2 bedingt, der unmit-
telbar an den Reaktor grenzt. Die große Temperaturdifferenz zwischen dem heißen Rauchgas 
und kälteren Reaktorwand führt zu einem Energieeintrag durch Strahlung in diesem Bereich. Bei 
der zweiseitigen Beheizung kühlt sich das Rauchgas aus dem Brennraum bei der Strömung ent-
lang der Reaktoraußenwand bereits ab. Die Eintrittstemperatur in den Eduktverdampfer 2 liegt 
daher bei der doppelseitigen Wärmezufuhr erheblich niedriger und der Energieeintrag durch 
Strahlung ist geringer. Gleichzeitig erfolgt aber auch ein Wärmeleitung vom Reaktor zum Edukt-
verdampfer 2. Das untere Abschlussblech des Verdampfers 2 ist innen an den Reaktor ange-
schweißt und besitzt dort annähernd die Reaktortemperatur. Nach außen wird das Abschluss-
blech durch das zugeführte Prozesswasser gekühlt. Es besteht ein großes Temperaturgefälle im 
Blech, so dass große Wärmeströme über den Reaktor entzogen werden. Erkennbar ist dies am 
Temperaturabfall auf der Außenseite zum Ende des Reaktors.  
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Abbildung 6-13: Temperaturprofil im Reformer bei einseitiger Reaktorbeheizung 
(100 % Last, S/C=3)  
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Obwohl am Reaktoraustritt auf die gleiche mittlere Austrittstemperatur geregelt wird, ist die Re-
aktormitteltemperatur im oberen und mittleren Reaktorbereich bei der einseitigen Beheizung 
herabgesetzt. Dieses hat deutliche Auswirkungen auf die Reaktion. Analog zum Temperaturprofil 
ergeben sich starke radiale Gradienten bei den Reaktions- und Konzentrationsprofilen 
(Abbildung 6-14 und Abbildung 6-15).  
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Abbildung 6-14: Konzentrationsprofile im Reformer bei einseitiger 
Reaktorbeheizung (100 % Last, S/C=3); a) Methan, b) Wasserstoff 
 
In Zonen mit einer niedrigen Temperatur läuft die Reaktion naturgemäß nur langsam ab. Zusätz-
lich verschiebt sich das thermodynamische Gleichgewicht der endothermen Reformierungsreak-
tion weiter auf die Edukt-Seite und der Umsatz sinkt. Der Hauptumsatz findet auf der heißen 
Innenseite des Katalysators statt, so dass sich durch die ungleichmäßige Temperaturverteilung 
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eine stärkere Belastung des Katalysator an der Innenwand ergibt (s. Abbildung 6-15). Als Folge 
könnte der Katalysator in diesem Bereich schneller altern und deaktivieren. 
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Abbildung 6-15: Profil der Reaktionsraten im Reformer bei einseitiger 
Reaktorbeheizung (100 % Last, S/C=3);  
a) Reformierungsreaktion, b) Shift-Reaktion  
 
Ebenfalls negativ bei der einseitigen Beheizung ist die hohe Rauchgasaustrittstemperatur. Das 
Rauchgas tritt mit sehr hohen Temperaturen in den Eduktverdampfer 2 ein und stellt einen hö-
heren Wärmekapazitätsstrom als das Wasser dar, was thermodynamisch ungünstig ist [113]. Die 
Energie des austretenden Rauchgases kann somit nur teilweise auf das Wasser übertragen wer-
den. Die hohe Brennerleistung, die für die ausschließlich brennraumseitigen Energieeintrag er-
forderlich ist, hat einen schlechteren Reformerwirkungsgrad zur Folge. Zusätzlich verringert der 
geringere Umsatz den Wirkungsgrad bei der einseitigen Beheizung des Reaktors (Tabelle 6-2). 
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Tabelle 6-2: Simulationsergebnisse für die ein und zweiseitige Reaktorbeheizung 
Beheizung Reformer zweiseitig einseitig einseitig 
Luftvorwärmung nein nein ja 
Lastzustand der Gaserzeugung [%] 100 100 100 
S/C-Verhältnis [-] 3 3 3 
Reformierungsreaktor    
Erdgas-Umsatz [-] 0,82 0,70 0,73 
Reformerwirkungsgrad [-] 0,59 0,47 0,54 
Eintrittstemperatur [°C] 708 682 691 
Austrittstemperatur [°C] 590 590 590 
Erdgasstrom Reforming [l/h] 768 768 768 
yCH4 (tr.) [mol/mol] 0,046 0,083 0,075 
yCO (tr.) [mol/mol] 0,090 0,082 0,083 
yCO2 (tr.) [mol/mol] 0,119 0,118 0,118 
yH2 (tr.) [mol/mol] 0,746 0,717 0,724 
Brennraum    
Brennerleistung [W] 4014 4884 4127 
Erdgasstrom Brenner [l/h] 366 445 332 
Eintrittstemperatur Luft [°C] 25 25 400 
Adiabate Verbrennungstemperatur [°C] 1697 1697 1991 
Verdampfer 2    
Temperatur Rauchgas Eintritt [°C] 579 1093 1128 
Temperatur Rauchgas Austritt [°C] 351 678 614 
Temperatur Dampf Austritt [°C] 442 722 691 
Temp. Rauchgas (nach Luftvorwärmung) - - 264 
 
 
Damit die hohen Energieeinträge und Brennraumtemperaturen realisiert werden können, ohne 
eine hohe Brennerleistung in Kauf nehmen zu müssen, wäre eine Luftvorwärmung mit dem heiß 
austretendem Rauchgas denkbar. Dies kann den Wirkungsgrad der einseitigen Beheizung verbes-
sern.  
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Die Reaktions- und Temperaturprofile im Reformer bleiben gegenüber der einseitigen Beheizung 
ohne Luftvorwärmung nahezu unverändert. Die höheren Verbrennungstemperaturen sorgen für 
einen verbesserten Strahlungsenergieaustausch zwischen Gas und Brennraumwand zur Vor-
wärmzone und Reaktor. Die Edukte werden besser vorgewärmt, so dass die Reformereintritts-
temperatur leicht angehoben wird (Tabelle 6-2). Da mit der Vorwärmung bei gleicher Brenner-
leistung auch der Rauchgasmassenstrom abnimmt, verringert sich die Rauchgasaustrittstempera-
tur nach dem Eduktverdampfer 2. Insgesamt ist der Reformerwirkungsgrad bei einseitiger Behei-
zung mit Vorwärmung der Brennerluft dennoch deutlich niedriger als bei der zweiseitigen Wär-
mezufuhr, wie aus Tabelle 6-2 hervorgeht. Dies ist bedingt durch den niedrigen Umsatz, der den 
Reformerwirkungsgrad maßgeblich beeinflusst. 
6.2.3 Beseitigung der thermischen Kopplung zum Verdampfer 2 
Im Reformierungsreaktor wird thermische Energie für die endotherme Umsetzung von Methan 
und Wasser zu H2 und CO2 benötigt. Im unteren Reaktorbereich besteht, wie bereits in Abschnitt 
6.2.2 erläutert, eine thermische Kopplung zum Eduktverdampfer 2. Dem Reaktor wird so ein 
Teil der Energie entzogen und dem Verdampfer zum Aufheizen des Wassers zugeführt. Um die 
tatsächlichen Auswirkungen der thermischen Kopplung zu ermitteln wird in dieser Simulations-
variante die Verknüpfung von Reaktor und Verdampfer 2 im Modell beseitigt. Die  Energie zur 
Verdampfung des Wassers kann also ausschließlich aus dem Rauchgas bezogen werden.  
 
 
Abbildung 6-16: Konstruktionsskizze Reformer; Detail der thermischen Kopplung 
im Bereich Verbindung Verdampfer 2 und Reformer 
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Das auf dieser Grundlage berechnete Temperaturprofil für eine zweiseitige Reaktorbeheizung 
weist im unteren Bereich des Reaktors einen geringeren radialen Temperaturabfall auf, siehe 
Abbildung 6-17 im Vergleich zu Abbildung 6-10. Der axiale Temperaturabfall ist weiterhin vor-
handen. Dieser ist bedingt durch die Verbindung der Wände zwischen Reaktor und Eduktver-
dampfer 1. Die Temperaturunterschiede zwischen Innen- und Außenwand sind weitaus geringer 
als bei Vorhandensein der thermischen Kopplung. Die Reaktoreintrittstemperatur ist deutlich 
gesunken, obwohl die Regeltemperatur um 15 °C angehoben werden musste (Abbildung 6-17), 
da sonst das Wasser im Eduktverdampfer 2 nicht vollständig verdampft werden könnte. Da das 
Rauchgas wegen der Kreuzstrom-Wärmeübertragung weiterhin bei annähernd gleicher Tempera-
tur austritt, fehlt die Energie, die vorher dem Reaktor entzogen wurde, zur Erwärmung und Ver-
dampfung des Wassers. 
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Abbildung 6-17: Temperaturprofil im Reformer bei zweiseitiger Reaktorbehei-
zung ohne thermische Kopplung zum Verdampfer 2 (100 % Last, S/C=3)  
 
Anders als erwartet ist der Wirkungsgrad bei zweiseitiger Beheizung ohne thermische Kopplung 
etwas geringer, obwohl die benötigte Brennerleistung gesunken ist (Tabelle 6-3). Das gesamte 
Temperaturniveau im Reaktor ist durch den Wegfall der Wechselwirkung mit dem Verdampfer 
abgesenkt. Aufgrund des Prinzips von LE CHATELIER [114] begünstigt das niedrige Temperatur-
niveau die exotherme Shift-Reaktion, während die endotherme Reformierung negativ beeinflusst 
wird. Dies bedeutet, dass der Methan-Umsatz sinkt. Durch die schnelle Reaktion von CO zu CO2 
im Reformer sinkt der Wasserstoffanteil am Austritt des Reformers jedoch nur gering. Im Re-
former läuft somit die Reaktion vermehrt ab, die erst in der folgenden Shift-Stufe gewünscht ist. 
Das Methan kann hingegen nur im Reformer zu Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid umge-
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setzt werden. Daher muss das Ziel sein ein möglichst hohes gleichmäßiges Temperaturniveau im 
Reformer zu erreichen. 
 
Tabelle 6-3: Simulationsergebnisse für die ein- und zweiseitige Reaktorbeheizung mit und ohne thermi-
scher Kopplung zum Verdampfer 2 
Beheizung Reformer zweiseitig zweiseitig einseitig einseitig 
Thermische Kopplung zum Verdampfer 2 ja nein ja nein 
Lastzustand der Gaserzeugung [%] 100 100 100 100 
S/C-Verhältnis [-] 3 3 3 3 
Reformierungsreaktor     
Umsatz [-] 0,82 0,76 0,68 0,70 
Wirkungsgrad [-] 0,59 0,57 0,47 0,47 
Eintrittstemperatur [°C] 708 631 671 682 
Austrittstemperatur [°C] 590 605 590 590 
Erdgasstrom Reforming [l/h] 768 768 768 768 
yCH4 (tr.) [mol/mol] 0,0455 0,0644 0,0932 0,0829 
yCO (tr.) [mol/mol] 0,0898 0,0865 0,0792 0,0818 
yCO2 (tr.) [mol/mol] 0,1191 0,1179 0,118 0,118 
yH2 (tr.) [mol/mol] 0,7456 0,7312 0,7096 0,7173 
Brennraum     
Brennerleistung [W] 4014 3574 4439 4884 
Erdgasstrom Brenner [l/h] 366 326 405 445 
Eintrittstemperatur Luft [°C] 25 25 25 25 
Verdampfer 2     
Temperatur Rauchgas Eintritt [°C] 579 616 1065 1093 
Temperatur Rauchgas Austritt [°C] 351 214 589 678 
Temperatur Dampf Austritt [°C] 442 129 712 722 
 
 
Im Falle der einseitigen Beheizung ist das Temperaturprofile im Vergleich zur Variante mit der 
thermischen Kopplung nur unwesentlich verändert (vgl. Abbildung 6-13 und Abbildung 6-18). 
Im unteren Bereich des Reformers ist durch den Wegfall der Wärmeleitung und -strahlung der 
radiale Temperaturgradient kleiner. Die Innenwandtemperatur ist etwa um 10 K niedriger, was 
zur Absenkung der Reaktionsgeschwindigkeit der Reformierung in diesem Bereich um ca. 20 % 
zur Folge hat. Umsatz und Wirkungsgrad sind dementsprechend ebenfalls geringer (Tabelle 6-3). 
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Abbildung 6-18: Temperaturprofil im Reformer bei einseitiger Reaktorbeheizung 
ohne thermische Kopplung zum Verdampfer 2 (100 % Last, S/C=3)  
 
6.2.4 Ergebnisse zur veränderten Reaktorbeheizung 
Der Vergleich der Beheizungsmöglichkeiten zeigt bei der aktuellen Reaktorgeometrie, dass die 
einseitige Beheizung reaktionstechnisch zwar möglich ist, aber zu einer lokal stärkeren Belastung 
des Reformierungsreaktors führt. Zusätzlich führt eine Beheizung ausschließlich über den Brenn-
raum zu einem deutlich schlechteren Reformerwirkungsgrad. Der Wirkungsgrad könnte über eine 
Luftvorwärmung theoretisch zwar etwas verbessert werden, allerdings müsste die Brennerluft 
dazu auf weit über 400 °C vorgewärmt werden. Fraglich ist hier, ob der aktuelle Brenner und die 
Brennraumkonstruktion dies überhaupt zulässt, besonders in Zusammenhang mit dem Brenn-
stoffen Erdgas und dem wasserstoffhaltigem Anodenrestgas (siehe Kap.7). 
Mit dem Simulationsmodell kann detailliert belegt werden, dass der konstruktiv aufwendigere 
Aufbau mit zweiseitiger Beheizung gerechtfertigt ist, denn die einseitige Beheizung führt zu ho-
hen Rauchgastemperaturen nach dem Brennraum. Wenn das Rauchgas mit Temperaturen von 
über 1000 °C in den Verdampfer 2 eintritt, ergeben sich erhebliche thermische und mechanische 
Probleme. Die großen Temperaturdifferenzen im Verdampfer (Kreuzstrom) zwischen dem hei-
ßem Rauchgasstrom und dem eintretenden kalten Wasserstrom sind thermodynamisch ungüns-
tig. Sie verursachen zudem thermische Spannungen im System, wodurch sich das Material verzie-
hen und somit die Wirksamkeit des Wärmeübertragers merklich beeinträchtigen könnte. 
Des Weiteren kann die Untersuchung mit dem Modell aufzeigen, welche Auswirkungen die Ent-
fernung der Wärmeleitungsbrücke zwischen dem Reaktor und dem Verdampfer 2 nach sich zieht. 
Obwohl die Wärmeverluste des Reaktors durch die Entfernung der Verbindung verringert wur-
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den, ist der Reformerwirkungsgrad gesunken. Der Wegfall der thermischen Kopplung zum Ver-
dampfer 2 hat zur Folge, dass das Temperaturniveau im Reformierungsreaktor leicht abgesenkt 
wird. Hierdurch ergeben sich niedrigere Reaktionsraten und Umsätze. Gleichzeitig wird das 
Temperaturprofil in der Katalysatorwabe aber auch vergleichmäßigt. Es sollte deshalb überdacht 
werden, ob die Regeltemperatur des Reformers nicht sogar leicht angehoben werden kann. Dies 
würde den Umsatz merklich verbessern und den Reformerwirkungsgrad um mehrere Prozent-
punkte steigern, denn der Wirkungsgrad reagiert wesentlich sensitiver auf Veränderungen des 
Umsatzes als auf Veränderungen in der Brennerleistung. Ein weiterer Effekt der Temperaturan-
hebung und der damit verbundenen höheren Brennerleistung wäre eine bessere Überhitzung des 
Wasserdampfes. 
Aus energetischer Sicht ist es notwendig, den Reaktor beidseitig zu beheizen, damit der Refor-
merwirkungsgrad möglichst hoch ist. Je höher der Reformerwirkungsgrad, desto mehr Wasser-
stoff entsteht, der in der Brennstoffzelle umgesetzt werden kann. Somit ist der Reformerwir-
kungsgrad nicht nur für den Gesamtwirkungsgrad des Systems entscheidend, sondern in großem 
Maße auch für das Verhältnis von Strom- zu Wärmeproduktion. Die Stromkennzahl ist letztend-
lich entscheidend für den Erfolg eines Hausenergiesystems [115].  
Aufgrund der Leistungsfähigkeit des detaillierten Simulationsmodells ergeben sich nicht nur ein-
deutige Ergebnisse für die untersuchten Reaktorbeizungen, sondern zusätzlich auch Anhalts-
punkte für optimierte Betriebsbedingungen. Mit einem Standardreaktionsmodell wären die oben 
genannten Analysen nicht durchführbar gewesen, da wesentliche Einflüsse wie ungewollte ther-
mische Kopplungen dort nicht erfasst und somit nicht auswertbar sind. 
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7 Untersuchung der Anodenrestgasaufschaltung 
7.1 Erläuterungen zur Anodenrestgasaufschaltung (ARG-Aufschaltung) 
PEM-Brennstoffzellen, die im offenen Betrieb (open-end) arbeiten, haben einen Wasserstoff-Umsatz, 
der deutlich unter dem vollständigen Umsatz liegt [116]. An der Anode der Brennstoffzelle tritt 
an der Anode ein Gasgemisch aus, dass Anodenrestgas (ARG) genannt wird. Dieses kann noch 
größere Mengen nicht umgesetzten Wasserstoffs enthalten. Die Konzentration an Wasserstoff 
(Abbildung 7-1 und Abbildung 7-2) ist in der Regel so hoch, dass dieses Gas auf keinen Fall über 
den Abgaskanal abgeleitet werden darf [117]. Zudem ist der Energiegehalt des Gasgemisches so 
groß, dass sich eine thermische Verwertung in jedem Fall empfiehlt.  
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Abbildung 7-1: Gasvolumenströme im Anoden-
restgas bei 0 % Anodenumsatz (100 % Last, 
60 °C Anodentaupunkttemperatur) 
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Abbildung 7-2: Gasvolumenströme im Anoden-
restgas bei 70 % Anodenumsatz (100 % Last, 
60 °C Anodentaupunkttemperatur) 
 
Prinzipiell gibt es dafür zwei Möglichkeiten im Hausenergiesystem, wie Abbildung 7-3. Das Ano-
denrestgas kann in einem separaten Brenner, in dem nur Anodenrestgas verbrannt wird, verfeuert 
werden. Die Wärmeenergie kann dann auf den Heizungskreislauf übertragen werden oder aber 
zur Erwärmung, Verdampfung und Überhitzung des Prozesswassers genutzt werden. Der Nach-
teil dieser Verwertung des Anodenrestgases ist, dass sowohl ein zusätzlicher Brenner mit separa-
ter Steuerung als auch ein zusätzlicher Verdampfer installiert werden müssen. Die zweite Mög-
lichkeit, das Anodenrestgas zu verwerten, ist die Rückführung auf den Brenner Dampfreformers. 
Diese Variante weist im Gegensatz zum zusätzlichen Brenner zwei Problempunkte auf. Zum 
einen muss der Reformerbrenner sowohl für den Erdgasbetrieb als auch für den Wasserstoffbe-
trieb geeignet sein. Zum anderen wird die Energiezufuhr für den Reformer mit dem Umsatz der 
Brennstoffzelle gekoppelt. Die Regelung des Reformerbrenners muss Schwankungen in der A-
nodenrestgasmenge und Zusammensetzung durch genaues Zudosieren der notwendigen Erd-
gasmenge ausgleichen. Eine moderne Regelung ist durchaus in der Lage, dieses Problem zu be-
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wältigen, solange der Energiegehalt des Anodenrestgases den Energiebedarf des Reformers nicht 
übersteigt. Dieser Fall kann bei niedrigen Umsätzen an der Anode der Brennstoffzelle eintreten. 
Für einen sicheren Betrieb der Testanlagen ist es daher von entscheidender Bedeutung, die mög-
lichen Grenzen der Anodenrestgasaufschaltung zu bestimmen, damit die teuren Prototypen und 
Testsysteme keinen Schaden nehmen. 
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Abbildung 7-3: Systemverschaltung mit zusätzlichem Anodenrestgasbrenner (oben) und 
mit Rückführung des Anodenrestgases auf den Reformerbrenner (unten) 
 
7.2 Anodenrestgasaufschaltung im Regelbetrieb 
Mit dem Modell werden für den Betrieb des Reformers mit Anodenrestgasrückführung (ARG-
Betrieb) auf den Reformerbrenner die Einsatzgrenzen bestimmt. Dazu wird betrachtet, ob sich 
der Energieeintrag in den Reformer bei Anodenrestgasaufschaltung verändert und wie sich die 
Temperaturen im System verhalten. Hohe Materialtemperaturspitzen müssen unbedingt vermie-
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den werden. Durch die Anodengasrückführung werden sowohl das Temperaturniveau des 
Rauchgases als auch die Rauchgasmenge stark verändert. In Abbildung 7-4 sind die Verbren-
nungstemperatur und der Energieeintrag aus dem Brennraum in den Reaktor für reinen Erdgas-
betrieb und Betrieb mit Anodengasrückführung dargestellt. Wie zu erkennen ist, ergibt sich bei 
der Beaufschlagung des Brenners mit Anodenrestgas (70 % Anodenumsatz) eine adiabate 
Verbrennungstemperatur, die unterhalb derer der reinen Erdgasverbrennung liegt. Grund hierfür 
ist der hohe CO2- und Wasserdampfanteil im Anodenrestgas (siehe Abbildung 7-5). Diese Be-
standteile des Gasgemisches besitzen eine erhebliche Wärmekapazität. 
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Abbildung 7-4: Adiabate Verbrennungstemperatur und brennraumseitiger Energieeintrag in den Re-
former für Erdgas- und Anodenrestgasbetrieb des Reformerbrenners (70 % Anodenumsatz in der 
BZ, 50 °C Anodentaupunkttemperatur) 
 
Aufgrund der niedrigeren Verbrennungstemperatur des Anodenrestgases ist der Strahlungsener-
gieeintrag in den Reaktor etwas niedriger als bei reinem Erdgas. Auch die Wandtemperaturen im 
Brennraum sind dadurch etwas niedriger, wie in Abbildung 7-6 zu sehen ist. Da mit Anodenrest-
gasaufschaltung der Massenstrom insgesamt jedoch wesentlich größer ist, erfolgt eine ausrei-
chende Energiezufuhr in den Reformierungsreaktor, vor allem durch konvektive Wärmeübertra-
gung im Rauchgasringspalt. Dies bedeutet also, dass bei einer ausreichend hohen Taupunkttem-
peratur an der Anode (Wasserdampfbeladung) und einem hohen Anodenumsatz in der Brenn-
stoffzelle eine Überhitzung des Reformers durch Anodenrestgasaufschaltung bei 70 % Anoden-
umsatz  nicht auftritt. Alle Materialtemperaturen bleiben unter den kritischen Werten. 
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Abbildung 7-5: Rauchgaszusammensetzung bei reinem Erd-
gasbetrieb (100 % Last) und ARG-Betrieb des Reformer-
brenners (100 % Last, 70 % Anodenumsatz, 60 °C Anoden-
taupunkttemperatur) 
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Abbildung 7-6: Temperaturprofil der Brennraumwandtemperatur Reaktor bei Betrieb mit und ohne 
Anodenrestgasaufschaltung (70 % Anodenumsatz, 100 % Last) 
 
Sinkt der Anodenumsatz jedoch deutlich unter 70 % ab, so wird viel energiereiches Anodenrest-
gas zum Reformerbrenner zurückgeführt. Folglich muss zur Deckung des Energiebedarfs nicht 
mehr so viel Erdgas zudosiert werden. Die Frage ist also, ob bei niedrigen Anodenumsätzen ein 
Mindestvolumenstrom Erdgas unterschritten wird, bei dem die Regelfähigkeit des Systems nicht 
mehr gewährleistet werden kann. 
Der minimale Anodenumsatz wird dann unterschritten, wenn dem Brenner mehr Wasserstoff 
und Methan aus dem Anodenrestgas zugeführt werden, als die Reaktion an Energie benötigt. Die 
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Reaktortemperatur steigt dadurch an und die Temperaturregelung des Reformierungsreaktors 
kann nicht mehr gegensteuern. Hinzu kommt, dass das Erdgas-Regelventil im Betrieb immer eine 
bestimmte Menge an Erdgas auf den Brenner leitet. Diese Erdgasmindestmenge beträgt beim 
installierten Brenner ca. 100 l/h. Daher darf eine bestimmte Grenze beim Anodenumsatz nicht 
unterschritten werden. Mit Hilfe der Simulationen kann berechnet werden, welche Erdgasmenge 
im stationären Betrieb vom Erdgas-Regelventil zudosiert werden muss, damit der Energiebedarf 
der Reaktion gedeckt wird. Liegt dieser Wert unter der Erdgasmindestmenge, so ist die Grenze 
des Anodenumsatzes unterschritten. Zuviel Wasserstoff gelangt jetzt von der Anode in den Re-
formerbrenner.  
Der zusätzlich zum Anodenrestgas benötigte Erdgasvolumenstrom ist in Abbildung 7-8 für ver-
schiedene Taupunkttemperaturen, Lastzustände und Anodenumsätze dargestellt. Dieser Erdgas-
strom ist notwendig, um den Energiebedarf der Reformierung zu decken und die Regeltempera-
tur auf den gewünschten Wert zu halten. Aus dem Diagramm lässt sich entnehmen, dass die 
Taupunkttemperatur einen leichten Einfluss auf diese Erdgasmenge hat. Je höher die Taupunkt-
temperatur ist, desto mehr Wasser befindet sich im ARG. Dieses setzt die Verbrennungstempera-
tur im Reformerbrennraum herab. Das zusätzliche Wasser sorgt für höhere Rauchgasverluste 
durch den größeren Wärmekapazitätsstrom bei annähernd gleichen Rauchgasaustrittstemperatu-
ren. Diese Verluste müssen durch das Erdgas ausgeglichen werden. 
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Die Leistung des Brenners im Betrieb mit Anodenrestgasrückführung und im reinen Erdgasbe-
trieb für verschiedene Lastzustände sind in Abbildung 7-7 dargestellt. Es ist zu erkennen, dass 
beim ARG-Betrieb mehr Gesamtleistung notwendig ist. Wie zuvor schon erwähnt, ist dies durch 
den höheren Wärmekapazitätsstrom des Rauchgases und die daraus resultierenden Rauchgasver-
luste zu erklären.  
Weiterhin ist zu sehen, dass bei 100 % Last mehr als zwei Drittel des Energiebedarfs aus dem 
ARG gedeckt werden kann, während die Deckung aus ARG bei 50 % Last nur etwas mehr als die 
Hälfte beträgt. Bei Anodenumsätzen von 50 % oder weniger wird sehr viel Wasserstoff zurückge-
führt. Bezogen auf den Gesamtenergiebedarf ist dies bei großer Last mehr als bei kleiner Last, so 
dass bei höherer Last weniger zusätzliches Erdgas benötigt wird (siehe Abbildung 7-7). 
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Abbildung 7-8: Benötigter Erdgasvolumenstrom zur Deckung des Energiebedarfs der Re-
formierung bei ARG-Betrieb des Reformerbrenners für verschiedene Lastzustände, Anoden-
umsätze und Anoden-Taupunkttemperaturen  
 
Insgesamt sind die Erdgasvolumenströme bereits bei Anodenumsätzen von 70 % und geringer 
sehr niedrig. Da der Brenner einen Mindesterdgasvolumenstrom von etwa 100 l/h zudosiert be-
kommt, bleibt kaum noch Reserve für eine Regelung. Es ist daher notwendig, diesen minimalen 
Erdgasstrom deutlich herabzusetzen, damit auch bei kleineren Anodenumsätzen noch eine Rege-
lung über den Erdgasstrom möglich ist. Ein Ziel wäre daher sicherlich einen minimalen Erdgas-
strom von 30 l/h zu erreichen, so dass die Anodenrestgasaufschaltung bis hin zu sehr niedrigen 
Anodenumsätzen erfolgen könnte, ohne dass die Reformeraustrittstemperatur ansteigt. Die 
Schwierigkeit liegt allerdings in der Neuauslegung der Düse zur Erdgasdosierung. Nur wenige 
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Düsen ermöglichen einen derartig kleinen Leckagestrom. Zudem muss nach Veränderung der 
Düse die Auslegung des Brenners und Vermessung des Kennfeldes komplett neu erfolgen, was 
erhebliche Kosten nach sich zieht. Diese Investition lohnt sich aber, da durch die Anodenrestgas-
rückführung der Wirkungsgrad des Reformers nach Gleichung (6-1) deutlich gesteigert werden 
kann wie Tabelle 7-1 für den Betrieb mit und ohne Anodenrestgasaufschaltung zeigt. 
 
Tabelle 7-1: Reformerwirkungsgrad mit und ohne Anodenrestgasaufschaltung 
Lastzustand [%] 50 80 100 
reiner Erdgasbetrieb:  ηRef 0,57 0,57 0,53 
mit ARG-Aufschaltung: ηRef 0,72 0,73 0,68 
 
7.3 Anodenrestgasaufschaltung beim Anfahren 
Im Normallastbetrieb wird von der Brennstoffzelle ein Anodenumsatz von ca. 70 % erreicht. Der 
nicht umgesetzte Wasserstoff darf jedoch nicht über den Abgaskanal abgeleitet werden, sondern 
muss vom Brenner verbrannt werden. Falls die Brennstoffzelle noch nicht aktiv ist oder ein Stör-
fall vorliegt, muss der gesamt Wasserstoff auf den Brenner des Reformers aufgeschaltet werden. 
Diese Zustände, bei denen viel Wasserstoff im Brennraum verbrannt werden muss, sind für das 
System sehr kritisch, da hohe Temperaturen auftreten können. 
Die Prozedur des Anfahrvorgangs aus Abschnitt 5.2.1 wird für die Untersuchung des Anfahrens 
mit Anodenrestgasaufschaltung entsprechend erweitert. Nach der eigentlichen Startphase der 
Gaserzeugung erfolgen mit kurzer zeitlicher Versetzung der Start der Brennstoffzelle und schließ-
lich die Aufschaltung des Anodenrestgases. Die einzelnen Schritte sind in Tabelle 7-2 dargestellt. 
Hier ist zudem noch der Start der Reformierung etwas detaillierter ausgeführt. In der eigentlichen 
Rampe der Reformierung wird die Last kontinuierlich gesteigert. Da die Pumpe allerdings einen 
Mindestförderstrom Prozessgas besitzt, wird der Mindestvolumenstrom als Plateau (Zustand 
Nr.2 in Tabelle 7-2) berücksichtigt, bevor der gewünschte Volumenstrom den Mindestvolumen-
strom übersteigt. 
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Tabelle 7-2: Zustände im Anfahrprozess beim Start der Reformierung mit Anodenrestgasaufschaltung 
Luft Wasser Brenner Erdgas T Ref, aus T Verd1, aus Zeitspanne
[Nm3/h] [kg/h] [kW] [NL/h] [°C] [°C] [s]
1 Aufheizen Luft 2,8 0 2,0 begrenzt 0 - 230 -
2 Aufheizen Luft-Wasser 2,8 0,5 2,0 begrenzt 0 560 - -
3 Rampe Luft-Wasser 2,8 auf 0 0,5 2,6 begrenzt 0 - - 200
4 Aufheizen Wasser 0 0,8 2,6 begrenzt 0 - - 180
5a Ansteuerung Prozessgas 0 1,3 geregelt 0 - - 10
5b Minimale Prozessgasmenge 0 1,3 geregelt 150 - - 60
5c Reformierung Rampe 0 1,3 geregelt 150 auf 300 570 geregelt 225 geregelt ca. 45
6a Reformat auf Stack 0 ca.1 geregelt 300 - - ca. 30
6b Luft auf Stack 0 ca.1 geregelt 300 - - ca. 30
6c Zellspannungsfreigabe 0 ca.1 geregelt 300 - - ca. 10
6d Wechselrichterfreigabe 0 ca.1 geregelt 300 - - ca. 60
6e BZ-Startbetrieb 0 ca.1 geregelt 300 - - ca. 100
6f BZ-Regelbetrieb 0 ca.1 geregelt 300 - - -
Nr. Zustand
Reformer Prozessstrom / Leistung Beendigung des Zustandes
 
Die Simulation des Anfahrens mit Anodenrestgasaufschaltung bei 40 %-Startlast und 30 l/h 
Erdgasmindeststrom (Abbildung 7-9) zeigt eine um ca. 100 K höhere unmittelbar nach Start der 
Reformierung als bei Betrieb ohne die Anodengasrückführung (Vgl. Abbildung 5-5). Am Austritt 
des Reformierungsreaktors kommt es allerdings nur kurz zu einer geringen Temperaturerhöhung 
um ca. 25 K. Die Temperaturerhöhung am Reformereintritt kann nach dem Einsetzen des 
Normalbetriebes der Brennstoffzelle innerhalb weniger Minuten wieder abgefangen werden. 
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Abbildung 7-9: Anfahrvorgang mit Anodenrestgasaufschaltung (40 %-Startlast, Erdgasmindeststrom 
30 l/h, S/C-Verhältnis = 4) 
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Nach diesem Simulationsergebnis stellt sich die Frage, ob eine niedrigere Startlast eine deutliche 
Verringerung der Überhitzung bewirkt. Die Simulation zeigt für eine Startlast von 30 %, dass es 
kleine Unterschiede in der Überhitzung im Vergleich zu 40 % Startlast gibt (Vgl. Abbildung 
7-10). 
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Abbildung 7-10: Vergleich der Anfahrvorgänge mit Anodenrestgasaufschaltung bei 30 % und 40 % Start-
last, (Erdgasmindeststrom 30 l/h, S/C-Verhältnis = 4) 
 
Die Überhitzung am Reaktoraustritt fällt etwa 18 K geringer aus, wobei die maximale Reak-
toreintrittstemperatur gegenüber der höheren Startlast nahezu unverändert ist. Deutlich höher ist 
die zudosierte Erdgasmenge beim Start mit 30 % Last. Durch die geringere Last wird auch weni-
ger Anodenrestgas zurückgeführt und so wird der Energiebedarf durch mehr Erdgas gedeckt. 
Dadurch bleibt das System bei der niedrigen Startlast (30 %) weit über der minimalen Erdgas-
menge. Die Simulation lässt darauf schließen, dass ein regelbarer Betrieb aber sowohl bei 30 % 
als auch bei 40 % Startlast möglich ist. 
Eine weitere Überlegung die Temperaturen beim Anfahren mit Anodenrestgas niedrig zu halten, 
ist das S/C-Verhältnis zu erhöhen, damit der Wärmekapazitätsstrom in den Reaktor größer wird. 
Der Vergleich von zwei Anfahrvorgängen mit S/C-Verhältnissen von 4 und 7 zeigt, dass eine 
Überhitzung auch bei einem hohen S/C-Verhältnis nicht vermieden werden kann (Abbildung 
7-11). Die gewünschte Regeltemperatur wird dagegen wesentlich schneller erreicht. Der Tempe-
raturanstieg am Reaktoreintritt fällt darüber hinaus etwas geringer aus. 
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Abbildung 7-11: Vergleich der Anfahrvorgänge mit Anodenrestgasaufschaltung bei S/C=4 und S/C=7 
(40 %-Startlast, Erdgasmindeststrom 30 l/h) 
 
In Tabelle 7-3 sind die verschiedenen untersuchten Anfahrvarianten nochmals übersichtlich dar-
gestellt. Zudem ist in der Tabelle die maximale Temperatur, die sich in allen Untersuchungen im 
Bereich der Vorwärmzone oberhalb des Reaktors befindet, angegeben. Erkennbar ist, dass diese 
Maximaltemperatur bei Anfahren mit und ohne Anodenrestgasaufschaltung deutlich unterschied-
lich ist, aber bei den verschiedenen Anfahrvarianten mit Anodenrestgasaufschaltung nur sehr 
geringe Unterschiede feststellbar sind. Die maximale Wandtemperatur liegt auch beim Anfahren 
mit einem Mindesterdgasstrom von 100 l/h nicht höher als bei einem Leckagestrom von 30 l/h. 
Jedoch lässt sich mit dem höheren Leckagestrom die stationäre Regeltemperatur nicht mehr er-
reichen, was bereits in Kapitel 7.2 festgestellt wurde, so dass kein regelbarer Betrieb möglich ist. 
 
Tabelle 7-3: Übersicht der untersuchten Anfahrvarianten mit der maximalen Wandtemperatur im 
Bereich des Reformers 
  30 % Startlast 40 % Startlast 
Anodenrestgasrückführung ohne mit mit mit ohne mit mit mit 
Mindesterdgasstrom [l/h] 30 30 100 30 30 30 100 30 
S/C-Verhältnis [-] 4 4 4 7 4 4 4 7 
TWand,max [°C] 854 962 962 958 861 974 974 968  
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7.4 Anodenrestgasaufschaltung im Störfall 
Es können im Betrieb des Brennstoffzellensystems bestimmte Störfälle auftreten, bei denen die 
Brennstoffzelle sofort abgeschaltet werden muss. Dies ist beispielsweise erforderlich, wenn der 
Wechselrichter z.B. aufgrund von Netzschwankungen ausfällt. Nach Ablauf einer Kontrollproze-
dur kann der Wechselrichter in der Regel nach kurzer Zeit wieder in Betrieb genommen werden. 
Ein Weiterbetrieb des Hausenergiesystems für einen solchen kurzeitigen Ausfall des Wechselrich-
ters ist dann verständlicherweise erwünscht. Bei überhöhten CO-Konzentrationen schaltet die 
Brennstoffzelle ebenfalls ab. Handelt es sich dabei nur um kurzzeitig erhöhte Konzentrationen, 
z.B. denkbar durch Ausreißer in der CO- Messung, ist ein weiterer Betrieb des Systems ebenfalls 
anzustreben. Auch bei diesem Szenario läuft zum Schutz der BZ eine Kontrollprozedur ab. Wäh-
rend dieser Ausfälle muss dann der komplette Reformatstrom auf den Brenner im Gaserzeu-
gungssystem aufgeschaltet werden (Abbildung 7-12). Dies ist notwendig, da der Wasserstoff auf-
grund gesetzlicher Bestimmungen nicht einfach über das Abgasrohr abgegeben werden kann 
[117].  
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Abbildung 7-12: Systemverschaltung bei Rückführung des gesamten Reformates auf den Reformer-
brenner 
 
Die Heizleistung des wasserstoffreichen Reformates zusammen mit dem Mindesterdgasstrom ist 
allerdings erheblich größer ist als die benötigte Heizleistung im Normalbetrieb des Reformers. 
Deshalb ist ein stationärer Weiterbetrieb der Anlage nicht mehr möglich. Durch die erhöhte 
Wärmezufuhr im Reformer steigen die Temperaturen im System an. Wichtig ist bei solchen Stör-
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fällen daher zu wissen, welche Zeitdauer des Störfallbetriebes zulässig ist, ohne dass das System 
Schaden durch Überhitzung oder thermische Spannungen nimmt. 
Im Störfall wird das nicht umgesetzte Reformat schlagartig auf den Brenner der Gaserzeugung 
gegeben. Die Regelung minimiert durch den plötzlichen Temperaturanstieg den Erdgasstrom auf 
den Mindeststrom; doch durch den hohen Energiegehalt des Reformatgases aufgrund des enthal-
tenen Wasserstoffs steigt die Temperatur im System schnell an. Zur Ermittlung der zulässigen 
Zeitdauer für die Rückführung des gesamten Reformatstroms auf den Reformerbrenner wird die 
zeitliche Temperaturänderung im System in Abhängigkeit der Ausfallzeit betrachtet. Aus 
Abbildung 7-13 und Abbildung 7-14 geht der zeitliche Temperaturverlauf im Reformierungsreak-
tor bei Reformat-Rückführung für Gaserzeugungslasten von 50 % bzw. 80 % hervor.  
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Abbildung 7-13: Zeitliche Veränderung des Temperaturprofils im Reformierungsreaktor bei Auf-
schaltung des Reformatstroms auf den Reformerbrenner im Störfall (0 % Anodenumsatz, 50 % 
Last) 
 
Anhand der Auftragungen ist zu erkennen, dass die Temperatur in der Mitte der Reformerwabe 
am stärksten ansteigt. Am Teststand der Firma Viessmann wird die Temperatur allerdings aus-
schließlich am Eintritt und am Austritt der Reaktorwabe gemessen. Dies bedeutet ein gewisses 
Risiko für das Testsystem, da die maximale Temperatur im Reaktor um weit über 100 K von den 
Temperaturen am Ein- und Austritt abweichen kann, ohne messtechnisch erfasst zu werden. Das 
bei der Versuchsanlage verwendete Katalysatormaterial ist laut Hersteller bis zu einer Temperatur 
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von maximal 800°C – 900°C einsetzbar4. Um einen sicheren Betrieb der Gaserzeugung zu ge-
währleisten wird eine maximal zulässige Temperatur von 800 °C festgelegt. Bereits 120 s nach 
dem Aufschalten des Anodenrestgases wird eine maximale Temperatur in der Wabe von ca. 
800 °C erreicht. Somit werden nach nur wenigen Minuten Temperaturen in der Wabe festgestellt, 
bei denen es zu einer Schädigung des Materials kommen kann. Die Anlage muss daher bei einer 
Aufschaltung des gesamten Reformatstroms innerhalb einer Zeit von circa drei Minuten abgefah-
ren werden oder in den normalen Betrieb zurückkehren.  
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Abbildung 7-14: Zeitliche Veränderung des Temperaturprofils im Reformierungsreaktor bei Auf-
schaltung des Reformatstroms auf den Reformerbrenner im Störfall (0 % Anodenumsatz, 80 % 
Last) 
 
7.5 Ergebnisse zur Anodenrestgasaufschaltung 
Im Normalbetrieb muss die Anodenrestgasrückführung überwacht werden, da dieser Betriebszu-
stand nur ab einem bestimmten Anodenumsatzes über längere Zeit möglich ist. Das Modell lie-
fert hierzu die notwendigen Informationen, damit die Grenze des Anodenumsatzes im stationä-
ren Betrieb in Abhängigkeit von der Anodentaupunktemperatur und der Regelbandbreite der 
Erdgasmenge des Reformerbrenners bestimmt werden kann. Dadurch kann für die Testssysteme 
der Einsatzbereich der Anodenrestgasaufschaltung genau festgelegt werden. Die Anodenrestgas-
                                                 
4 Angaben Firma Umicore AG & Co. KG, S. Andersch, 2005. 
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rückführung lässt sich bei Taupunkttemperaturen ab 25 °C für alle Lastzustände bis zu Anoden-
umsätzen von nur 50 % realisieren, sofern sich eine minimale Erdgasmenge von 30 l/h am Erd-
gasregelventil  einstellen lässt. 
Beim Anfahren erfolgt ein Temperaturanstieg im Reformer aufgrund des zurückgeführten ener-
giereichen Reformatstroms zum Brenner. Die Höhe des Temperaturanstieges ist dabei abhängig 
von der Dauer der einzelnen Prozedurschritte, die während des Anfahrens durchlaufen werden, 
vom anfänglichen Lastzustand und dem S/C-Verhältnis. Mit dem Modell wurde der Anfahrpro-
zess auf die maximalen Temperaturen im Bereich der Gaserzeugung untersucht. Anhand der 
Ergebnisse wird die Startlast auf 40 % Lastzustand, das S/C-Verhältnis auf 4 und die Sollwert für 
die Reaktortemperatur auf 600 °C festgelegt. 
Eine weitere Untersuchung diente der Bestimmung des Temperaturanstiegs im Falle einer Sys-
temstörung, bei der der gesamte Reformatstrom im Reformerbrenner verbrannt werden muss. 
Die Simulationen mit dem Modell zeigten, das die Maximaltemperatur in der Reaktormitte vor-
liegt, wo in den Testsystemen keine Temperaturmessungen eingebaut sind. Am Reformierungsre-
aktoreintritt hingegen ist der Temperaturanstieg erst spät festzustellen. Anhand der Berechnun-
gen wurde die Zeitdauer des Betriebes im Störfall (vollständige Reformatrückführung) auf maxi-
mal drei Minuten festgelegt, da dann die zulässige Temperatur von 800 °C im Reaktor erreicht 
wird. 
Die vorgestellten Untersuchungen in diesem Kapitel dienen allesamt dem Ziel der Optimierung 
der Sicherheit der Gaserzeugungsanlage. Mit den Simulationsrechnungen wurden die Grenzen 
des sicheren Betriebs der Gaserzeugungsanlage ermittelt. Es leistet damit einen großen Beitrag, 
da hierdurch die Prototypen des Hausenergiesystems nicht zerstört werden und gefährliche Be-
triebszustände im Voraus vermieden werden. Das Simulationsmodell kann neben der sicherheits-
technischen Optimierung aber auch in anderen Bereichen einen großen Beitrag zur Weiterent-
wicklung des Hausenergiesystems leisten. So kann mit dem Modell der Gaserzeugung auch eine 
energetische Optimierung erfolgen, wie im folgenden Kapitel die Untersuchung der Systemver-
schaltung aufzeigt.  
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8 Optimierung der Wärmeintegration 
8.1 Aufbau, Verschaltung und Defizite des bestehenden Systems 
Für eine optimale Ausnutzung des Brennstoffes muss zum einen die Verbrennung vollständig 
ablaufen und zum anderen die Energie zweckmäßig und effektiv genutzt werden. Die Energie, 
die bei der Verbrennung des Erdgases im Reformerbrenner freigesetzt wird, wärmt die E-
duktströme auf die Reaktortemperatur vor und gleicht den Energiebedarf der endothermen Re-
aktion aus. Um die Erdgasmenge für diese Zwecke zu minimieren, sind interne Verschaltungen 
der Stoffströme im aktuellen System bereits vorhanden. 
Der Aufbau der bisherigen Prototypen weist in einigen Bereichen noch erhebliches Verbesse-
rungspotential auf, durch das sich der Wirkungsgrad der Gaserzeugungseinheit weiter steigern 
ließe.  
• Hohe Oberflächentemperaturen verursachen an den Systemaußenwänden große Wärmever-
luste. Diese machen aufwändige Isolierungen notwendig, welche sowohl die Kosten steigern 
als auch das Systemvolumen erhöhen.  
• Da der Vordruck aus der Erdgasleitung lediglich ca. 0,04 bar (Überdruck) beträgt, ist ein Ge-
bläse notwendig um den Druckverlust der Rohrleitungen und Katalysatorstufen auszuglei-
chen. Das Gebläse stellt wiederum einen elektrischen Verbraucher dar, der den Gesamtwir-
kungsgrad mindert. Zudem ist das Gebläse ein sicherheitstechnisch aufwendiges Gerät, das 
entsprechende, kostspielige Regelungstechnik erforderlich macht5. 
• Eine weitere Schwachstelle ist der Eduktverdampfer 2. Das Prozesswasser wird in einem 
geometrisch und thermodynamisch ungünstigen Bauteil verdampft. Es handelt sich bei die-
sem Verdampfer um Kreuzstromverdampfer, wodurch die Energie der heißen Rauchgas- und 
Reformatströme nicht optimal ausgenutzt wird. Das Rauchgas tritt aus dem Verdampfer 2 
mit über 200 °C aus, was erhebliche Energieverluste über das Abgas verursacht (Rauchgas-
verlust).  
• Zusätzlich ergibt sich ein Problem aufgrund der Konstruktion des Eduktverdampfers 2. 
Durch wechselnde Flüssigkeitsstände im Verdampfer, kann die Benetzung von heißen Ver-
dampferwänden auftreten,  weshalb es zu spontaner Verdampfung und Siedeverzügen kom-
men kann. Hieraus ergeben sich Druckstöße, die sich durch das ganze System fortpflanzen 
und im Extremfall zum Abschalten der Brennstoffzelle führen. 
                                                 
5 Information Firma Viessmann, S. Faulhaber, 2004. 
Optimierung der Wärmeintegration 
106 
• Die drei Reaktionsstufen sind ringförmig und daher nicht sehr kompakt aufgebaut, so dass 
große Hohlvolumina im System vorhanden sind. Dadurch ergeben sich große äußere Ober-
flächen mit entsprechenden Wärmeverlusten. Einzelne Apparate sind sehr aufwendig gefer-
tigt, was die Anforderung an die Fertigungsqualität und somit die Produktionskosten eines 
solchen Systems stark erhöht.  
In Folge der genannten Defizite liegt der Wirkungsgrad des Gaserzeugungssystems deutlich un-
terhalb der selbst gesteckten Ziele der Firma Viessmann. Um das vorhandene Potential der Gas-
erzeugung voll ausschöpfen zu können, muss eine komplette Umgestaltung der Gaserzeugungs-
einheit erwogen werden.  
Auf Grundlage einer Pinch-Analyse der Prozessschritte der Gaserzeugung und Erstellung eines 
Wärmeübertragernetzwerkes unter den Randbedingungen des aktuellen Systems (siehe Abbildung 
8-1) wird im Folgenden eine verbesserte Systemverschaltung und daraus resultierend eine alterna-
tive Konstruktion für die Gaserzeugungseinheit vorgestellt. 
 
Abbildung 8-1: Verschaltung des bisherigen Gaserzeugungssystems; Angaben für Lastzustand 100 % und 
S/C = 4 
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8.2 Verbesserung der Systemverschaltung 
8.2.1 Pinch-Analyse des Gaserzeugungsprozesses 
Die Pinch-Methode ist eine thermodynamische Methode zur Erstellung der optimalen Energie-
versorgung für jeden Prozess [118]. Alle Prozessströme werden dabei mit ihren Anfangs- und 
Endtemperaturen sowie mit den Produkten aus spezifischer Wärme und Massenströmen oder 
ihren Verdampfungs- bzw. Kondensationsleistungen erfasst. Ströme, die erwärmt werden sollen, 
werden dabei als kalte Ströme, die abgekühlt werden müssen, als heiße Ströme bezeichnet. Die 
Einzelströme werden zu einer heißen und einer kalten Summenkurve addiert und im Tempera-
tur-Energiefluss- Diagramm dargestellt. Diese Summenkurven (Composite Curves) stellen den ku-
mulierten Kühlbedarf und den kumulierten Heizbedarf des Prozesses auf den jeweiligen Tempe-
raturniveaus dar. 
Die Summenkurven lassen sich entlang der Energiefluss-Achse beliebig verschieben. Der Ab-
stand der beiden Kurven auf der Temperaturachse zeigt die für die Wärmeübertragung zur Ver-
fügung stehende Temperaturdifferenz. Am Pinch nähern sich die beiden Summenkurven bis auf 
die minimale Temperaturdifferenz. In dem Bereich, in dem sich die beiden Kurven überlappen, 
kann Prozesswärme durch internen Wärmeaustausch zurück gewonnen werden. Dazu erfolgt 
eine Wärmeübertragung von heißen Strömen an die kalten Ströme. Die restliche Erwärmung der 
kalten Ströme muss mit heißen Betriebsmitteln (Dampf, Brenner) und die übrige Abkühlung der 
heißen Ströme muss mit kalten Betriebsmitteln (Kühlwasser, Kältemittel) durchgeführt werden. 
Bevor die Pinch-Analyse durchgeführt werden kann, muss der Referenzzustand des Systems über 
die wesentlichen Prozessgrößen vorgegeben werden [119]:  
• Der Erdgasstrom in den Reformer wird über den Lastfall festgelegt. Der Lastzustand wird für 
die Analyse auf 100 % festgesetzt. 
• Das gewählte S/C-Verhältnis bestimmt die zuzuführende Wassermenge und somit die Ge-
samtmenge und Zusammensetzung des Eduktstroms und wird mit S/C = 4 vorgegeben. 
• Die Austrittstemperatur des Reformers ist ein wichtiger Parameter, da sie auf das gesamte 
Temperaturniveau im Reaktor und die Gaszusammensetzung am Reaktoraustritt maßgebli-
chen Einfluss hat. Sie wird auf 600 °C fixiert, da bei dieser Temperatur die 
CO-Konzentration nach der Shift-Stufe ausreichend niedrig ist [16, 40]. 
Zur Entwicklung der optimalen Wärmeverschaltung wird keine Anodenrestgas-Aufschaltung 
berücksichtigt, da sich die Wärmeübertragung im Brennraum durch Strahlung und Konvektion 
nur gering ändert (s. Kap. 7.2). Allerdings werden die realen Verhältnisse im System berücksich-
tigt. Dazu zählen die polytropen Reaktionsbedingungen. Der bereits festgestellte Temperaturab-
fall im Reaktor von ca. 700 °C auf 600 °C wird auch für eine veränderte Systemverschaltung an-
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genommen, da die Art der Reaktorbeheizung nicht geändert wird. Gleiches gilt für die Shift- und 
Methanisierungsstufe.  
LINNHOFF gibt für die Wärmeübertragung von rauchgasbeheizten Prozessströmen im industriel-
len Maßstab ein minTΔ von 40 K an [119]. Da auf Grund des kleinen Maßstabs des Gaserzeu-
gungssystems mit Nichtidealitäten z. B. in der Strömungsgleichverteilung zu rechen ist und viele 
Prozessströme gasförmig und die Wärmeübergangskoeffizienten niedrig sind, ist eine Mindest-
temperaturdifferenz für den Wärmeaustausch am Pinch von mindestens 50 K technisch sinnvoll.  
Die Eintrittstemperatur des Wassers wird auf 25 °C festgelegt. Da das Prozesswasser jedoch ent-
salzt werden muss, ist eine Rückgewinnung und Wiederverwendung denkbar. Die Wasserein-
trittstemperatur würde sich dann allerdings auf bis zu 80 °C erhöhen. Da jedoch keine Angaben 
über die eventuell nötige Zudosierung von Frischwasser vorliegen, wird die mögliche Wasser-
rückführung nicht betrachtet. 
Für die betrachteten Prozessströme ergeben sich unter Verwendung der in Kap. 4 vorgestellten 
Modelle für Reformierung, Shift-Stufe und Methanisierung sowie der genannten Vorgaben die in 
Tabelle 8-1 aufgeführten Ein- und Austrittstemperaturen sowie die zu übertragenden Wärme-
mengen. 
 
Tabelle 8-1: Auflistung der heißen und kalten Prozessströme im Gaserzeugungsprozess 
Prozessströme T_ein [°C] T_aus [°C] H_Strom [kW] Strom-Nr.
Vorwärmung Reformer-Erdgas 25 696 -0,411 1 
Wasser-Erwärmung 25 100 -0,274 2 
Wasser-Verdampfung 100 100 -1,623 2 
Wasser-Überhitzung 100 696 -0,849 2 
Reformierungsreaktion 696 600 -1,379 3 
Reformat Zwischenkühlung 600 240 0,800 4 
Shift-Reaktion 240 265 0,859 4 
Reformat Zwischenkühlung n. Shift 265 240 0,112 4 
Methanisierungsreaktion 240 247 0,077 4 
Reformat Abkühlung auf BZ-Temp. 247 80 0,413 4  
 
Die Composite Curves in Abbildung 8-2 zeigen, dass der Pinch-Point bei der niedrigsten Pro-
zesstemperatur liegt. Es handelt sich also um ein so genanntes Threshold-Problem, hier im Besonde-
ren um ein Hot End-Problem. Hierbei können theoretisch alle heißen Prozessströme ihre Energie 
ohne Einschränkungen an die kalten Prozessströme abgeben. Aus der Grand-Composite-Curve 
(Abbildung 8-3) lässt sich unmittelbar ablesen, welche zusätzlich benötigte Energie durch Heiz-
medien zur Verfügung gestellt werden muss. Da für die Reformierung ohnehin Erdgas benötigt 
wird, bietet sich die zusätzliche Beheizung über Erdgas an. 
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Abbildung 8-2: Composite Curves der Prozessströme (TRef, aus= 600 °C, S/C = 4, 
Last = 100 %) 
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Abbildung 8-3: Grand Composite Curve des Prozesses (TRef, aus= 600 °C, S/C = 4, 
Last = 100 %) 
 
8.2.2 Erstellen eines neuen Wärmetauschernetzwerks 
Bevor nun das Wärmeübertragernetzwerk erstellt wird, wird betrachtet, wie sich die heiße Strom-
summenkurve verändert, wenn zur Beheizung ein Rauchgasstrom durch Erdgasverbrennung 
berücksichtigt wird. Die Austrittstemperatur des Rauchgases wird in Anlehnung an den bisheri-
gen Prozess auf 200 °C festgesetzt. Die verbleibende Rauchgaswärme kann im Heizungskreislauf 
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zur Erwärmung des Wassers oberhalb der Brennstoffzellentemperatur dienen. Die benötigte 
Rauchgasmenge für den Prozess ergibt sich aus der Temperaturdifferenz zwischen adiabater 
Verbrennungstemperatur und festgelegter Austrittstemperatur sowie der vom Prozess benötigten 
Wärmemenge. 
Durch das Einfügen des Rauchgasstromes verläuft die heiße Stromsummenkurve in einigen Be-
reichen etwas flacher und nähert sich mehr der kalten Stromsummenkurve an, wie Abbildung 8-4 
zeigt. Dennoch bleibt die Mindesttemperaturdifferenz bei der niedrigsten Systemtemperatur be-
stehen. Das Wärmübertragernetzwerk kann somit unter Berücksichtigung des Rauchgasstromes 
und der folgenden Überlegungen aufgebaut werden: 
Die Shift- und Methanisierungsreaktoren werden bei der Erstellung der Wärmeübertragernetz-
werkes außen vor gelassen, da die beiden Reaktionsstufen temperaturempfindlich sind. Speziell 
die Methanisierung neigt schon bei geringfügig erhöhter Temperatur zum Durchgehen. Aus die-
sem Grund wird eine regelbare Kühlung mit Luft anstelle einer Wärmekopplung mit anderen 
Prozessschritten eingeführt. Zudem ist die Energie, die durch die Shift- und Methanisierungs-
reaktion frei gesetzt werden, verhältnismäßig gering. 
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Abbildung 8-4: Composite Curves der Prozessströme unter Einbeziehung eines 
Rauchgasstromes zur Bereitstellung der fehlenden Wärmeenergie (TRef, aus= 600 °C, 
S/C = 4, Last = 100 %) 
 
Die Reformierungsreaktion kann aufgrund des sehr hohen Temperaturniveaus von 
600 °C - 700 °C nur vom Rauchgas beheizt werden. Ebenso ist die Erhitzung der Edukte auf die 
vorgegebene Reformereintrittstemperatur (~ 700 °C) nur durch das Rauchgas möglich. Nach 
dem Reformierungsreaktor muss das Reformat auf die festgelegte Eintrittstemperatur der Shift-
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Stufe von 240 °C abgekühlt werden. Nach der Methanisierung erfolgt eine weitere Absenkung 
der Temperatur auf 80 °C. Diese Ströme können somit zur Eduktvorwärmung genutzt werden. 
Zur Vereinfachung der Systemtechnik soll das Verdichten des Reformer-Erdgases mit einer 
Dampfstrahlpumpe möglich sein, da diese den Erdgasstrom proportional zum Dampfstrom ein-
stellt und keine zusätzliche Regelung benötigt. Hierbei ist zu beachten, dass das in die Dampf-
strahlpumpe eintretende Wasser vollständig verdampft und überhitzt ist, damit bei der Ansau-
gung des Erdgasstroms keine Kondensation erfolgt.  
Um die Temperaturfenster der Abkühlungen des Reformats vom Reformierungsreaktor zum 
Eintritt Brennstoffzelle möglichst effektiv zur Eduktvorwärmung (25 – 700 °C) zu nutzen, sollte 
das Wasser vor Eintritt in die Dampfstrahlpumpe nicht überhitzt werden. Zudem bietet sich an, 
das Erdgas mindestens bis auf die Dampftemperatur vorzuwärmen. Es wurde dazu eine Vor-
wärmtemperatur  des Erdgases von 180 °C willkürlich festgelegt. 
 
Tabelle 8-2: Abschnitte der Composite Curves mit den überlagerten Prozessströmen 
Bereiche Bezeichnung der überlagerten Ströme 
a) kalte Ströme  
I Reformer-Erdgas + Wasserdampf + Reformierungsreaktion 
II Reformer-Erdgas + Wasserdampf 
III Wasser-Verdampfung 
IV 
 
Reformer-Erdgas + Wasser 
 
b) heiße Ströme  
I Rauchgas 
II Rauchgas + Zwischenkühlung Reformat 
III Rauchgas + Zwischenkühlung Reformat + Shift-Reaktion + Zwischenküh-
lung nach Shift-Stufe 
IV Rauchgas + Zwischenkühlung Reformat  + Shift-Reaktion + Zwischenküh-
lung nach Shift-Stufe + Methanisierung + Abkühlung Reformat 
V Rauchgas + Abkühlung Reformat 
VI Abkühlung Reformat  
 
Bereits überschlägige Abschätzungen ergeben, dass die abgegebene Wärmeenergie des Refor-
matstroms zwischen Shiftreaktor (240 °C) und Brennstoffzelle (80 °C) nicht ausreicht um das 
Wasser vollständig zu verdampfen. Daher muss das bereits teilweise abgekühlte Rauchgas den 
restlichen Energiebeitrag zur Verdampfung des Wassers liefern. 
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Durch die festgelegte Austrittstemperatur des Rauchgases von 200 °C wird eine hinreichende 
Temperaturdifferenz im Verdampfer selbst bei erhöhtem Systemdruck gewährleistet. Später wird 
gezeigt, dass die im Rauchgas verbleibende Energie teilweise über eine Brennerluftvorwärmung 
zurück gewonnen werden kann. Anhand der genannten Überlegungen und Randbedingungen 
ergibt sich das resultierende Wärmeübertragernetzwerk (Abbildung 8-5) und das Prozessfließbild 
(Abbildung 8-6).  
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Abbildung 8-5: Gitterdiagramm für das Wärmeübertragernetzwerk; WÜ = Wärmeübertrager, 
REF = Reformierung, S/M = Shift und Methanisierung, RG = Rauchgas, L = Luft, 1-4 = Stromnummer
 
Das Rauchgas beheizt zunächst den Reformer und die Erwärmung der Edukte auf Reaktorein-
trittstemperatur (WÜ1) bevor es das vorgewärmte Wasser vollständig verdampft (WÜ3). Im 
Wärmeübertrager WÜ4 wird das eingesetzte Prozesswasser von 25 °C auf 100 °C erwärmt, je-
doch nicht verdampft. Als Heizstrom wird das Reformat nach Austritt Methanisierung und Erd-
gasvorwärmung (WÜ5) genutzt. Die Wärmeübertragung im WÜ4 reicht nicht zur geforderten 
Abkühlung des Reformats auf die Brennstoffzelleneintrittstemperatur (80 °C). Daher wird im 
Modell der Wärmeübertrager WÜ6 eingeführt, der diese Restabkühlung durch Luft realisiert. Real 
dürften sich hingegen Wärmeverluste ergeben, die der Leistung der Kühlung an dieser Stelle ent-
sprechen. Somit dürfte diese zusätzliche Abkühlung entfallen. Die weitere Überhitzung des E-
duktstroms (Wasser/Erdgas) erfolgt durch Abkühlen des Reformats auf Shift-Eintrittstemperatur 
(WÜ2). Eine Kopplung mit einem nicht frei regelbaren Prozessstrom kann nicht zur Kühlung 
der Shift- und Methanisierungsreaktion eingesetzt werden, da vor allem die Methanisierung sehr 
empfindlich auf Änderungen der Eintrittstemperaturen reagiert und sogar zum durchgehen neigt. 
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Daher wird Luft als Kühlmedium verwendet. Die notwendige Luftmenge ist dabei von der Ein-
trittstemperatur und der zulässigen Erwärmung der Luft abhängig.  
 
 
Abbildung 8-6: Resultierendes Prozessfließbild aus Pinchanalyse und Entwicklung des 
Wärmeübertragernetzwerks (S/C = 4, Last = 100 %) 
 
Durch die Bestimmung von optimalen Betriebsparameter und Betriebsweisen, kann das Potential 
des Gaserzeugungssystems mit der neuen Verschaltung der Stoffströme aufgezeigt werden. 
8.2.3 Bestimmung der optimalen Betriebsparameter und Betriebsweisen 
Generelles Ziel der Gaserzeugung ist die Bereitstellung von Wasserstoff für die Brennstoffzelle. 
Die Herstellung des Wasserstoffs soll dabei so effektiv wie möglich erfolgen. Hierzu kann als 
Kennzahl der Wirkungsgrad der Gaserzeugung in Analogie zum Reformerwirkungsgrad herange-
zogen werden:  
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Zur Maximierung des Wirkungsgrades werden verschiedene Betriebsparameter analysiert.  Die 
Betriebsparameter werden dazu in bestimmten, technisch realisierbaren Bereichen variiert um 
einen Satz von Parametern zu finden, der den höchsten Wwirkungsgrad für die Gaserzeugung 
aufweist.  
Wie aus Gleichung (8-1) ersichtlich ist, sind zur Erreichung dieses Zieles die beiden folgenden 
Wege denkbar: 
1. die Vergrößerung des Umsatzes der Edukte zu Wasserstoff 
2. die Verringerung des generellen Energiebedarfs sowie der Energieverluste 
Mit der zuvor vorgestellten neuen Systemverschaltung werden nachstehende Betriebsparameter 
variiert und Betriebsweisen überprüft: 
• S/C-Verhältnis 
Das Verhältnis der Edukte beeinflusst die Lage der Gleichgewichte der einzelnen Reaktionen. 
Ebenso wirkt ein hohes S/C-Verhältnis durch den erhöhten Massenstrom im Reaktor auch 
als thermischer Puffer, der z.B. in den exothermen Shift- und Methanisierungsstufen den 
Temperaturanstieg des Reformatstroms begrenzt. 
• Reformer-Austrittstemperatur 
Diese beeinflusst über die Reaktionskinetik die Lage des Gleichgewichtes und bestimmt so-
mit erheblich den Umsatz im Reformer. Gleichzeitig beeinflusst die Reaktortemperatur auch 
den Energieeintrag in den Reaktor. Je höher die Reaktionstemperatur, desto mehr Erdgas 
wird benötigt, um die Rauchgastemperatur im Brennraum entsprechend anheben zu können. 
• Dampfstrahlpumpe zur Systemdruckerhöhung 
Ein gewisser Vordruck der Edukte ist nötig zur Kompensation der Druckverluste im Gaser-
zeugungssystem. Für das Erdgas wird hierzu bisher ein Gebläse genutzt, welches sicherheits-
technisch und regelungstechnisch sehr aufwendig ist. Mit der Dampfstrahlpumpe könnte das 
Gebläse ersetzt werden und ein höherer Systemdruck realisiert werden, der auch an der 
Brennstoffzelle Vorteile bieten würde. 
• Brennerluftvorwärmung 
Damit eine hohe Stromkennzahl und ein hoher Wirkungsgrad für die Gaserzeugung erreicht 
werden, sollte das Gaserzeugungssystem möglichst wenig Abwärme produzieren. Hierzu sol-
len die Energieströme möglichst intern verschaltet werden. Eine Luftvorwärmung kann er-
heblich zur Reduktion der Verlustwärme und zur Verringerung des Energiebedarfs beitragen.  
• Anodenrestgasnutzung 
Das Anodenrestgas (ARG) kann wie bereits in Kap.7.1 erwähnt zur internen Energiever-
schaltung genutzt werden. Für die überarbeitete Systemverschaltung ist zu prüfen, ob die 
durch die ARG-Aufschaltung gelieferte Energie im System abgenommen werden kann. 
  Optimierung der Wärmeintegration 
  115 
8.2.3.1 Einfluss des Steam to Carbon – Verhältnisses (S/C) 
Über das S/C- Verhältnis lässt sich Einfluss auf die Reformierungsreaktion und den Energie-
haushalt des Gaserzeugungssystems nehmen. Je mehr Wasserdampf dem Reformer im Verhältnis 
zum Erdgas zugeführt wird, desto größer wird der Umsatz im Reformer. Andererseits wird für 
die Verdampfung und Überhitzung des Wasserdampfes auf Reaktortemperatur viel Energie be-
nötigt. 
Betrachtet man die Reaktion der Reformierung (s. Kap. 4.4.3) so sollte der Umsatz mit steigen-
dem S/C stetig zunehmen, da das Gleichgewicht der Reaktion auf die Seite der Produkte ver-
schoben wird. Tatsächlich stellt sich jedoch kein stetig steigender Wasserstoffanteil mit zuneh-
menden S/C ein. Vielmehr ergibt sich eine parabelförmige Kurve (siehe Abbildung 8-7). Dieser 
Parabelverlauf erklärt sich durch Probleme beim Energieeintrag in den Reformer-Katalysator. 
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Abbildung 8-7: Erdgas-Umsatz in Abhängigkeit vom S/C-Verhältnis bei verschiede-
nen Lastzuständen; ohne Anodenrestgasrückführung und Luftvorwärmung 
 
Je größer das S/C-Verhältnis, desto schneller läuft die Reaktion am Reaktoreintritt ab und umso 
größer ist der Temperaturabfall an dieser Stelle aufgrund der endothermen Reaktion (Abbildung 
8-8). Dies führt dazu, dass der maximal mögliche Energieeintrag aus dem Brennraum nicht aus-
reicht, um die Temperatur auf einem hinreichend hohem Niveau zu halten. Am Reaktoraustritt 
wird die Temperatur zwar auf einen festgelegten Wert geregelt, dennoch ergeben sich leicht un-
terschiedliche Maxima in den Temperaturprofilen bei verschiedenen S/C-Verhältnissen. Bei klei-
neren Lastzuständen der Gaserzeugung ist dieser Einfluss weniger ausgeprägt. Wegen des insge-
samt geringeren Energiebedarfs für die Reaktion wird der kritische Energieeintrag erst bei sehr 
hohen S/C-Werten (S/C>7) erreicht. 
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Abbildung 8-8: Temperaturprofil im Reformer für verschiedene S/C-Verhältnisse; 
100 %Last, 600 °C Reaktoraustrittstemperatur, ohne Anodenrestgasrückführung und 
Luftvorwärmung 
 
Die für die Reformierung benötigte Brennerleistung nimmt steigendem S/C stetig zu, da mehr 
Wasser erwärmt, verdampft und überhitzt werden muss (Abbildung 8-9). Zu hohen S/C-
Verhältnissen hin wird diese Zunahme der Brennerleistung etwas geringer, da der Umsatz und 
somit die benötigte Reaktionsenergie nicht mehr so stark ansteigt.  
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Abbildung 8-9: Reformer-Brennerleistung in Abhängigkeit vom S/C-Verhältnis  
bei verschiedenen Lastzuständen; ohne Anodenrestgasrückführung und  
Luftvorwärmung 
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Anhand von Gleichung (8-1) ist zu erkennen, dass der Umsatz allein in den Zähler der Wir-
kungsgrad-Definition einfließt. Die Erdgasmenge für den Reformerbrenner geht hingegen zu-
sammen mit der Reformer-Erdgasmenge in den Nenner der Definition ein. Da der Erdgasstrom 
in den Reformer etwa doppelt so groß ist wie der Brenner-Erdgasstrom (R/B-Verhältnis ≥ 2), 
wirken sich Veränderungen der Brennerleistung und somit des Brenner-Erdgasstroms nicht so 
stark auf den Wirkungsgrad aus. 
Der Wirkungsgrad wird also deutlich vom Erdgas-Umsatz beeinflusst, wie in Abbildung 8-10 zu 
erkennen ist. Zur Optimierung des Wirkungsgrades ist es daher zweckmäßig, günstige Reaktions-
bedingungen zu schaffen und dadurch den Umsatz positiv zu beeinflussen. Die Minimierung der 
Brennerleistung zur Steigerung des Wirkungsgrades sollte erst an zweiter Stelle stehen. 
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Abbildung 8-10: Zusammenhang zwischen Wirkungsgrad und S/C-Verhältnis bei ver-
schiednen Lastzuständen nach Reforming, Shift-Stufe und Methanisierung 
 
Es bleibt festzuhalten, dass der Wirkungsgrad ein kinetisch und energetisch begründetes Opti-
mum bezüglich des S/C-Verhältnisses aufweist. Dieses liegt bei 100 % Lastzustand etwa bei 
S/C = 3,7 und verschiebt sich mit kleinerer Last zu höheren S/C-Werten (Abbildung 8-10). Die-
se Ergebnisse decken sich mit denen von RAJESH UND GUPTA [47], und LEE ET AL. [71] die eben-
falls ein optimales S/C-Verhältnis zwischen 3 und 5 angeben. In anderen Literaturquellen ange-
gebene optimale S/C-Verhältnisse von 2 - 2,5 gründen auf Gleichgewichtbetrachtungen ohne 
Limitierung durch die Kinetik und Wärmeübertragung [85, 120, 81]. 
Das S/C-Verhältnis beeinflusst über die Reaktionen natürlich auch die CO-Konzentration am 
Austritt der Gaserzeugung. Gerade diese ist eine kritische Größe des Prozesses, da das Kohlen-
stoffmonoxid ein Katalysatorgift für die katalytisch aktive Membran der Brennstoffzelle ist. Die 
Konzentration an CO darf daher am Austritt der Gaserzeugung nicht über 20 ppm liegen [62]. 
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Kleine S/C-Werte führen zu leicht höheren CO-Konzentrationen am Reformeraustritt als hohe 
S/C-Verhältnisse. Noch deutlicher ist dies nach der Shift-Stufe zu sehen (siehe Abbildung 8-11), 
was auf eine zu kleine Kapazität derselben hinweist. Die sich anschließende Methanisierung ist 
nicht in der Lage, die hohen CO-Konzentrationen am Austritt der Shift-Stufe bei kleinen S/C-
Werten abzufangen, weshalb sehr hohe Austrittskonzentrationen auftreten. Wie in Abbildung 
8-11 zu erkennen ist, wird die Zielvorgabe von maximal 20 ppm CO für den 100 % Lastfall 
schon bei einem S/C-Verhältnis kleiner als 4 deutlich verletzt. Je nach Betriebsparametern ist also 
eine Vergrößerung der Shift- und Methanisierungsstufe erforderlich. 
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Abbildung 8-11: Abhängigkeit des CO-Molanteils im trockenen Reformat nach Re-
formierungsreaktor, Shift-Stufe und Methanisierung vom S/C-Verhältnis bei ver-
schiedenen Lastzuständen; ohne Anodenrestgasaufschaltung und ohne Luftvorwär-
mung 
 
8.2.3.2 Einfluss der Reformer-Austrittstemperatur 
Eine Regelgröße im Hausenergiesystem ist die Reformer-Austrittstemperatur. Sie bestimmt das 
Temperaturniveau im Reformierungsreaktor und dadurch gleichzeitig die Kinetik der Reformie-
rungsreaktion. Eine Temperaturerhöhung im Reformer sorgt bei der endothermen Reaktion er-
wartungsgemäß für einen Umsatzanstieg. In Abbildung 8-12 ist der Umsatz bei unterschiedlichen 
Reaktoraustrittstemperaturen für einen Systemdruck von 1,4 bar (absolut) und ein S/C-
Verhältnis von 4 dargestellt.  
Bei 600 °C liegt der Umsatz bei nur etwa 80 %. Wird das Reformertemperaturniveau allerdings 
auf 650 °C angehoben, so steigt der Umsatz bereits auf fast 90 % an. Eine Steigerung der Refor-
meraustrittstemperatur auf 700 °C bringt einen zusätzlichen Reaktionsfortschritt um weitere 3 %. 
Die Ergebnisse decken sich mit Berechnungen des Gleichgewichtsumsatzes der Reformierung 
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bei S/C = 3 für verschiedene Reaktortemperaturen und Drücke von MATHIAK [121]. Sie zeigen 
gleichzeitig auch, dass im betrachteten Reformer nahezu das thermodynamische Gleichgewicht 
erreicht wird. 
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Abbildung 8-12: Erdgasumsatz nach Reformer und Methanisierung in Abhängigkeit 
der Reformeraustrittstemperatur für verschiedene Lastzustände; S/C = 4, System-
druck 1,4 bara 
 
Eine Erhöhung der Reaktortemperatur bedeutet auch eine Erhöhung der Brennerleistung, da die 
Edukte weiter aufgeheizt werden müssen und der Energieeintrag in den Reaktor auf dem ent-
sprechenden Temperaturniveau erfolgt. Wie jedoch in Abschnitt 8.2.3.1 aufgezeigt, wird der Wir-
kungsgrad vom Umsatz dominiert, so dass eine höhere Brennerleistung nicht stark ins Gewicht 
fällt. Der Umsatzanstieg durch eine Temperaturerhöhung am Austritt des Reformierungsreaktors 
kompensiert den höheren Energiebedarf vollständig. Daher steigt der Wirkungsgrad der Gaser-
zeugung mit zunehmender Reaktortemperatur stetig an. Besonders bei kleinen S/C-Verhältnissen 
wirkt sich eine Temperaturanhebung positiv auf die Reaktionsbedingungen aus,  wodurch der 
Wirkungsgrad erheblich verbessert wird (Abbildung 8-13). 
Nachteilig wirkt sich eine Temperaturerhöhung auf die CO-Konzentration am Reformeraustritt 
aus. Diese steigt mit der Reformertemperatur deutlich an (siehe Abbildung 8-14). Daher ist nach 
HEIKRODT UND BRITZ [16, 122] eine Beschränkung der Reformertemperatur auf etwa 600 °C 
notwendig, da ansonsten der Anstieg der CO-Konzentration zu einer Schädigung der Brenn-
stoffzelle führt. Dieses wird durch die Simulationen prinzipiell bestätigt, wie in Abbildung 8-14 
zu sehen ist. Hier ist bei einem Lastzustand von 100 % und S/C = 4 die zulässige CO-
Konzentration bei CT °> 650  bereits überschritten. Da die Fälle von 40 % und 70 % Last annä-
hernd ähnliche CO-Austrittskonzentrationen nach der Shift-Stufe aufweisen, liegt die Vermutung 
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nahe, dass hier kein generelles Problem der Reaktionsbedingungen vorliegt. Vielmehr zeigt sich 
erneut, dass der Problematik durch eine Vergrößerung der Shift- und Methanisierungsstufe ent-
gegen gewirkt werden könnte, da die Kapazitäten dieser Reaktoren für die Durchsätze nicht aus-
reichend erscheinen (Vgl. Abschnitt 8.2.3.1).  
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Abbildung 8-13: Wirkungsgrad nach Reformer und Methanisierung in Abhängigkeit der 
Reformeraustrittstemperatur für verschiedene Lastzustände; S/C = 4, System-
druck 1,4 bara 
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Abbildung 8-14: CO-Konzentration nach Reformierungsreaktor, Shift- und Methani-
sierungsstufe in Abhängigkeit der Reformeraustrittstemperatur für verschiedene Last-
zustände; S/C = 4, Systemdruck 1,4 bara 
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Generell wächst die CO-Konzenration mit steigender Reformer-Austrittstemperatur an, anderer-
seits nimmt die CO-Menge mit steigendem S/C-Werten aufgrund des verbesserten Umsatzes in 
der Shift-Stufe ab. Damit ein Betrieb bei einer Reformertemperatur von 700 °C mit dem aktuel-
len Katalysatorkapazitäten möglich ist, müsste das erforderliche S/C-Verhältnis auf mindestens 
S/C = 5 angehoben werden. Erst ab diesem Wert ist die Einhaltung der geforderten CO-
Konzentration am Brennstoffzellen-Eintritt für 700 °C Reformertemperatur und bis 100 % Last 
zu gewährleisten (Abbildung 8-15). 
Die aufgrund der CO-Problematik geforderten hohen S/C-Werte wirken sich negativ auf den 
Wirkungsgrad der Gaserzeugung aus. Das bezüglich des Wirkungsgrades optimale S/C-
Verhältnis sinkt mit zunehmender Reformertemperatur. Einerseits wirkt sich also bei erhöhter 
Reformer-Austrittstemperatur ein S/C-Verhältnis von 3 bis maximal 4 positiv auf den Wirkungs-
grad aus, andererseits erfordert die Problematik der CO-Reinigung S/C-Werte von 4 und mehr. 
Als Kompromiss wird ein S/C von 4 für den optimalen Betrieb favorisiert. Die neue Reformer-
Austrittstemperatur wird auf 700 °C festgelegt, da der dadurch erreichte Wirkungsgradanstieg 
deutlich ist (Abbildung 8-16). Dies macht auf Grund der eventuellen Probleme mit der erhöhten 
CO-Konzentration bei 100 % Last eine Vergrößerung der Kapazität von Shift- und Methanisie-
rungsstufe erforderlich. 
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Abbildung 8-15: CO-Konzentration nach Reformierungsreaktor, Shift- und Methani-
sierungsstufe in Abhängigkeit der Reformeraustrittstemperatur für verschiedene S/C-
Verhältnisse; Lastzustand 100 %, Systemdruck 1,4 bara  
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Abbildung 8-16: Wirkungsgrad nach Methanisierungsstufe in Abhängigkeit des S/C-
Verhältnisses für verschiedene Reformeraustrittstemperaturen; Systemdruck 1,4 bara  
 
8.2.3.3 Dampfstrahlpumpe zur Erhöhung  des Systemdrucks 
Die Erdgas-Versorgungsleitungen der Energieversorger besitzen nur eine nur einen geringen 
Überdruck von max. 100 mbar. Beim Endkunden liegen oftmals nur 30 bis 50 mbar Leitungs-
druck an [123]. Zwar arbeiten die bisherigen Prototypensysteme „drucklos“, doch zur Überwin-
dung der Druckverluste in den einzelnen Apparaten muss beim Erdgas ein Gebläse eingesetzt 
werden, welches diese Verluste ausgleicht. An das Gebläse werden aus Sicherheitsgründen große 
regelungstechnische Anforderungen gestellt. Des Weiteren verursacht es durch die komplizierte 
Regelung hohe Kosten, wie bereits in Kapitel 8.1 erläutert wurde. 
Aus oben genannten Gründen empfiehlt sich eine Druckerhöhung mittels Dampfstrahlpumpe, 
um die im System auftretenden Druckverluste zu kompensieren (Abbildung 8-17). Die Regelung 
der Dampfstrahlpumpe ist erheblich einfacher als die eines Zusatzgebläses. Die Druckerhöhung 
mittels Dampfstrahlpumpe wird in einigen Reformern bereits erfolgreich erprobt. Ein besonderer 
Vorteil ist die Einstellung des S/C-Verhältnisses, welches über ein Ventil an der Dampfstrahl-
pumpe reguliert wird [124-126]. Die Dampferzeugung bei Überdruck stellt kein Problem dar, da 
zum einen die Temperaturdifferenz bei der Verdampfung zwischen dem Wasser und dem 
Rauchgas groß genug ist und zum anderen der Wasserdruck in der Versorgungsleitung ausrei-
chend hoch ist, so dass nur für das Recycling-Wasser eine kleine Flüssigkeitspumpe notwendig 
ist. 
Das für eine optimierte Konstruktion benötigte Druckniveau kann noch nicht genau bestimmt 
werden, da die genauen apparativen Ausführungen der Systembauteile noch nicht feststehen. 
Zunächst wird daher nur der notwendige Druck des Treibmediums abgeschätzt. Das maximale 
Druckverhältnis zwischen Treibmedium (Wasserdampf) und angesaugtem Medium (Erdgas) darf 
  Optimierung der Wärmeintegration 
  123 
nach Angabe von JORISCH [127] einen Wert von 73,101 =pp  nicht überschreiten. Andernfalls 
kann dies zu Verdichtungsstößen im engsten Querschnitt am Austritt der Strahlpumpe führen. 
Dies beschränkt bei einem maximalen Erdgasvordruck aus der Niederdruck-Versorgungsleitung 
von bar 1,10 ≤p  (abs.) den Druck des Wasserdampfes auf bar 9,11 <p  (abs.). 
 
Abbildung 8-17: Prinzipaufbau einer Dampfstrahlpumpe 
Durch die oben gemachte Einschränkung wird der Druck der Wasserverdampfung auf maximal 
bar 21 =p  festgelegt. Wahrscheinlich ist dieser Druck unter Ausnutzung des Vordrucks der Ver-
sorgungsleitungen (ohne Zusatzaggregate) und nach der vorgesehenen Wasserentsalzung noch 
gut realisierbar. Der Gegendruck des Eduktgemisches wird damit auf maximal bar 4,1=p  abge-
schätzt. Die real nötige Druckerhöhung liegt wahrscheinlich deutlich unterhalb dieses Wertes.  
Da der Umsatz der Reformierung mit zunehmenden Prozessdruck absinkt [128, 48], wird be-
trachtet, welche Auswirkungen sich dadurch ergeben. Abbildung 8-18 zeigt, dass sich das optima-
le S/C-Verhältnis beispielsweise mit höherem Druck zu höheren S/C-Werten verschiebt. Die 
Anhebung des Drucks von 1 auf 1,4 bar (abs.) verschiebt das optimale S/C bei Lastzustand von 
100 % von 3,7 auf deutlich über 4. Der maximal erreichbare Wirkungsgrad wird durch eine An-
hebung des Reformerdrucks merklich herabgesetzt.  
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Abbildung 8-18: Wirkungsgrad für verschiedene Systemdrücke in Abhängigkeit des 
S/C-Verhältnisses; Reformierungstemperatur 600 °C 
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Durch den verminderten Umsatz infolge der Druckanhebung in der Gaserzeugung ergibt sich ein 
kleinerer Wasserstoffstrom und somit ein Leistungsverlust an der Brennstoffzelle. Energetisch 
betrachtet ist eine Druckerhöhung daher erst dann sinnvoll, wenn der Strombedarf des Zusatz-
gebläses größer ist als der Leistungsverlust an der Brennstoffzelle. Zur Berechnung der Minder-
leistung der Brennstoffzelle durch höhere Systemdrücke ist der Verstromungs-Wirkungsgrad  
heran zu ziehen: 
WRBZBZStrom X ηηη ⋅⋅=  (8-2) 
Hierbei werden für den Brennstoffzellen-Umsatz %75=BZX , den Brennstoffzellen-
Wirkungsgrad %55=BZη  und den Wirkungsgrad des Wechselrichters %90=WRη  angenom-
men. Der Leistungsverlust durch Druckerhöhung berechnet sich damit als 
StromHuHVerlust hnP η⋅⋅Δ= 22 ,&  (8-3) 
wobei 
2H
n&Δ  der Verringerung des Wasserstoffstroms an der Brennstoffzelle entspricht. 
Die elektrischen Leistungsverluste, die dem verminderten Wasserstoffstrom an der Brennstoff-
zelle entsprechen, sind in Tabelle 8-3 für einige Lastzustände angegeben. Auch wenn die Leis-
tungseinbußen in der Größenordnung der Gebläseleistung (ca.40-50 W) liegen, so ist es dennoch 
sinnvoll, eine Druckerhöhung im System vorzunehmen, da dadurch die aufwendige Regelung des 
Zusatzgebläses eingespart und der Umsatz an der Brennstoffzelle erhöht werden kann. 
 
Tabelle 8-3: Reduzierter Wasserstoffstrom und Leistungseinbuße an der Brennstoffzelle infolge 
einer Druckerhöhung im Gaserzeugungssystem 
Druckerhöhung 1 → 1,2 bar (abs.) 1 → 1,4 bar (abs.) 
Lastzustand [%] 100 40 100 40 
Reduzierter H2-Strom 2Hn&Δ   [mol/h] 1,33 1,80 3,51 3,56 
Leistungsverlust BZ    VerlustP  [W] 33,2 45,0 87,6 88,8  
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9 Konstruktionsvorschlag für eine optimierte Gaserzeugung 
9.1 Konstruktiver Aufbau 
Ausgehend vom bestehenden Prototyp der Gaserzeugung wird in diesem Kapitel ein Vorschlag 
für eine effektivere Gaserzeugung vorgestellt. Generell ist gewünscht, eine möglichst vollständige 
Wärmeverschaltung innerhalb der Gaserzeugung zu erreichen. Je weniger Abwärme über das 
Rauchgas und die Brennstoffzelle abgegeben wird, desto mehr Strom kann bei einem vorgegebe-
nen Wärmebedarf produziert werden. Fällt zuviel Abwärme an, die nicht sinnvoll abgenommen 
werden kann (z.B. keine Verwendung im Heizungskreislauf bei vollem Warmwasserspeicher), so 
ist die KWK bei der Stromerzeugung mittels Brennstoffzelle nicht möglich. Daher muss ein Ziel 
sein, die Energie der Rauchgase aus dem Reformerbrenner so gut wie möglich innerhalb der 
Gaserzeugung auszunutzen. 
Die optimierte Konstruktion des Gasprozessors wird, wie der bisherige Prototyp, einen zylindri-
schen Aufbau besitzen. Die zuvor genannten Schwachstellen sollen durch Änderungen im kon-
struktiven Aufbau beseitigt werden. So werden beispielsweise die hohen Oberflächentemperatu-
ren dadurch verhindert, dass die heißen Stoffströme konsequent nur im inneren Bereich der 
Konstruktion geführt werden. Mit sinkender Temperatur werden die Stoffströme dann immer 
weiter nach außen gelenkt, so dass der kälteste Prozessstrom möglichst entlang der Oberfläche 
des Gaserzeugungssystems strömt. Durch diesen Aufbau nach dem Zwiebelschalenprinzip mit 
hohen Temperaturen innen und kalten Temperaturen außen können die Wärmeverluste deutlich 
reduziert werden. Da für die neue Konstruktion kein neues Modell erstellt worden ist, können die 
Verluste nicht genau angegeben werden. Es kann allerdings davon ausgegangen werden, dass die 
Verluste der bestehenden Gaserzeugung von ca. 350 Watt bei Volllast durch den veränderten 
Systemaufbau merklich reduziert werden. 
Im Zentrum der Konstruktion wird analog zum Viessmann-Prototyp der Brennraum mit Bren-
ner angeordnet (s. Abbildung 9-1). Der Reformer des bisherigen Systems ist sehr großzügig aus-
gelegt und kann im Konstruktionsvorschlag kleiner dimensioniert werden (Vgl. Kap. 8.2.3). 
Gleichzeitig lässt sich auch das Brennraumvolumen verringern, so dass Reformer insgesamt 
kompakter wird. Als Brenner bleibt der Kreisflächenbrenner mit Vormischung im Einsatz. Eine 
veränderte Brennergeometrie bewirkt keine deutliche Verbesserung der Energiezufuhr in den 
Reformer, wie in Kapitel 6.1 ausgiebig erläutert wurde. Der Einsatz alternativer Brenner wie z.B. 
eines Poren- oder FLOX©-Brenners [129-132] bedeutet einen erneuten, erheblichen Entwick-
lungsaufwand. Das Rauchgas wird wie zuvor von oben über die Brennerfläche in den Brennraum 
einströmen, im Brennraum zirkulieren und oben seitlich in den äußeren Rauchgaskanal einströ-
men. Dort überhitzt es das Eduktgemisch auf die Reformereintrittstemperatur und beheizt den 
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Reformierungsreaktor auf der äußeren Seite. Diese aufwendige Spaltkonstruktion zur Rauchgas-
führung wird aus reaktionstechnischen Gründen beibehalten (siehe Kap.6.2). Nach der Reaktor-
beheizung wird das Rauchgas in den Wärmeübertrager im Boden der Apparatur geleitet, wo das 
bereits vorgeheizte Prozesswasser bei erhöhtem Druck (ca. 2 bar) verdampft wird. Die noch 
verbleibende Restwärme des Rauchgases wird anschließend zur Vorwärmung der Brennerluft 
genutzt. 
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Abbildung 9-1: Querschnitt neue Reformerkonstruktion  
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Der erzeugte Wasserdampf aus dem Wärmeübertrager im Boden steigt durch einen weiteren 
Ringspalt entlang des Methanisierungs- und Konvertierungsreaktors zum oberen Ende auf. Dort 
tritt der Wasserdampf überhitzt in die Dampfstrahlpumpe als Treibmedium ein. Durch diese 
Stromführung wird die Separation von dampfförmigem und flüssigem Wasser gewährleistet. 
Zugleich werden die Wärmeübertragungen zum Shift- und Methanisierungskatalysator und zum 
Reformat ermöglicht. Hierdurch werden sowohl die exothermen Reaktionen als auch das noch 
heiße Reformat abgekühlt. Der überhitzte Dampfstrom saugt in der Strahlpumpe das Erdgas für 
die Reformierung an und sorgt für eine Druckerhöhung im System. Das Erdgas/Dampf-
Gemisch strömt weiter im Gegenstrom zum heißen Reformat und Rauchgas über Umlenkungen 
zum Reformierungskatalysator. 
Der Rücksprung zwischen Eduktvorwärmung und dem Shift- bzw.Methanisierungskatalysator  
(siehe Abbildung 9-1) gewährleistet eine Trennung der unterschiedlichen Temperaturniveaus 
dieser Prozessstufen und reduziert neben ungewollten Wärmeströmen in den Methanisierungs-
reaktor auch die thermischen Spannungen. Nach der Reaktion geht der Weg des Reformates zu-
rück über die gerade beschriebene Eduktvorwärmung zum Shift- und Methanisierungskatalysa-
tor. Es schließen sich die Erdgas- und Wasservorwärmung an, die das Reformat auf die Brenn-
stoffzellen-Eintrittstemperatur von ca. 80 °C abkühlen. Die gesamte Konstruktion ist von einer 
Isolierung umgeben. Zusätzlich kann die Luftzufuhr zum Reformerbrenner über die Gehäuse-
oberfläche geführt werden, damit ein großer Anteil des Wärmeverluststroms in das System zu-
rückgeführt wird. 
Alle in Abbildung 9-1 angedeuteten Rohrdurchführungen sind über den Umfang mehrfach vor-
handen. Sie verfügen im Falle von Zuleitungen in die Zylindergeometrie im Anschluss über ein 
ringförmiges Lochblech oder Drahtgeflecht, das den Stoffstrom gleichmäßig über den Quer-
schnitt verteilt. Im Falle der Ableitungen (z.B. zur Dampfstrahlpumpe) werden die Rohrstücke 
gebündelt und zu einer Zuleitung zusammengefasst. 
Der hier vorgestellte Konstruktionsvorschlag dient als Grundlage zur Optimierung der Gaser-
zeugung des Hausenergiesystems. Er beinhaltet alle in der Arbeit aufgezeigten Verbesserungspo-
tentiale, die in den vorher durchgeführten theoretischen Untersuchungen aufgezeigt wurden.  
9.2 Vergleich des bestehenden Systems mit dem neuen Konstruktionsvor-
schlag 
Die Wärmeverschaltung des neuen Systems wirkt wesentlich komplexer als beim bisherigen Ver-
suchssystem. Dennoch gelingt es, diese Verschaltung in einem kompakten Aufbau zusammenzu-
fassen. Dies ist ein wichtiges Kriterium, da die Gaserzeugungseinheit nur eine der vielen Kom-
ponenten im Hausenergiesystem ist und daher nur wenig Platz in Anspruch nehmen darf. Jedoch 
bleibt der wichtigste Prüfstein für die vorgestellte Konstruktion die Effektivität der Wasserstoff-
erzeugung. Deshalb wird der Vorschlag für die Neukonstruktion theoretisch mit dem bestehen-
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den System verglichen. Dabei wird zum Vergleich der benötigten Brennerleistungen von existie-
render und alternativer Konstruktion Verluste in gleicher Höhe angenommen. Der Reformer 
selbst wird für beide Konstruktionen mit dem gleichen Modell abgebildet. Aufgrund eines ähnli-
chen Aufbaus im Bereich des Brennraums und des Reformer-Katalysators wird davon ausgegan-
gen, dass das neue System somit vergleichbare Umsätze erzielt. Die Berechnungen zum System-
vergleich erfolgen sowohl für die alten als auch für die neuen Betriebsparameter, die in Abschnitt 
8.2.3 vorgestellt sind. 
Bezüglich der Brennerleistung lässt sich feststellen, dass sich diese allein durch Änderung der 
Systemverschaltung um bis zu 19 % reduziert werden kann (Abbildung 9-2). Unter Einbeziehung 
der neuen Betriebsparameter ergibt sich sogar eine Verringerung um bis zu 25 % bezogen auf die 
Brennerleistung des Viessmann-Testsystems. 
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Abbildung 9-2:Gegenüberstellung der benötigten Brennerleistung für das Viess-
mann-Testsystem und des vorgestellten Alternativsystem mit alten und neuen Be-
triebsparametern 
 
Die Einsparung an Erdgas für den Reformerbrenner wirkt sich nach Gleichung (8-1) auch auf 
den Wirkungsgrad aus. In die Berechnung des Wirkungsgrades fließt außerdem auch der produ-
zierte Wasserstoffstrom mit ein, der vom Umsatz abhängt. Da der Umsatz in den Reaktoren für 
die beiden Konstruktionen mit dem gleichen Reformermodell berechnet wurden, spiegelt der 
Wirkungsgrad beider Konstruktionen somit im Wesentlichen die unterschiedliche benötigte 
Brennerleistung wider (Abbildung 9-3). Doch allein unter diesem Gesichtspunkt und der An-
nahme, dass die Verluste beider Konstruktionen identisch sind, ließe sich theoretisch eine Wir-
kungsgradsteigerung von bis zu 10 % erreichen. Gut zu erkennen ist auch die Effizienzsteigerung 
der Wasserstofferzeugung durch Änderung der Betriebsparameter. Durch die Anhebung der Re-
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formertemperatur wird der Umsatz gesteigert, was einen Wirkungsgradanstieg von etwa 8 % be-
deutet. 
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Abbildung 9-3: Vergleich der Wirkungsgrade für das Viessmann-Testsystem und des 
vorgestellten Alternativsystem mit alten und neuen Betriebsparametern 
 
Diese Ergebnisse belegen, welches Potential zur Steigerung des Wirkungsgrades der Gaserzeu-
gungseinheit vorhanden ist. Die zuvor vorgestellten Berechnungen zeigen, dass durch Verände-
rung von einzelnen Parametern erheblich bessere Wasserstoffausbeuten erzielt werden können. 
Durch eine veränderte, thermisch optimierte Konstruktion ist nochmals eine weitere Steigerung 
möglich. In Verbindung mit der Anodenrestgasaufschaltung (Kap. 7.2) lassen sich dann Wir-
kungsgrade für die Wasserstoff-Erzeugung erzielen, die als Ziel von der Firma Viessmann ausge-
geben wurden. 
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10  Zusammenfassung 
Die Kraft-Wärme-Kopplung gewinnt durch die angestrebte Reduzierung der CO2-Emissionen 
und des Primärenergiebedarfs immer mehr an Bedeutung. In den privaten Haushalten kann ein 
Brennstoffzellen-Hausenergiesystem wegen der hohen Stromkennzahl hierzu einen erheblichen 
Beitrag leisten. Ein wesentlicher Bestandteil des Brennstoffzellensystems ist die Gaserzeugung 
und Gasreinigung zur Produktion von CO-freiem Wasserstoff aus Erdgas Die bestehenden Pro-
totypen der Gasprozessoren erreichen bislang noch nicht die avisierten Wirkungsgrade und 
Standzeiten. Daher ist eine stetige Weiterentwicklung bis zur technischen Reife erforderlich. 
Als Werkzeug für eine qualitative und quantitative Analyse der Verbesserungspotentiale wurde 
zunächst ein Prozessmodell für die gesamte Gaserzeugungseinheit entwickelt. Mit diesem Modell 
können sowohl stationäre als auch dynamische Simulation durchgeführt werden. Um den Ein-
fluss von thermischen Kopplungen und Verlustströmen beschreiben zu können, mussten die 
konstruktiven Details der Gaserzeugungseinheit im Prozessmodell implementiert werden. Daher 
wurde ein speziell an die konstruktiven Gegebenheiten des PEMFC-Hausenergiesystems ange-
passtes Simulationsmodell erstellt, welches die kleinen Maßstäbe und entsprechenden Oberflä-
che/Volumen-Verhältnisse der Hausenergieversorgungsanlage hinreichend berücksichtigt. Es 
besteht aus den modular aufgebauten Teilmodellen für Brennraum, Reformer, Single-Shift-Stufe, 
Methanisierung, Verdampfer und Wärmeübertrager. Für die beiden Verdampfer wurden dynami-
sche Modelle erstellt, die auf einem Kaskadenprinzip beruhen. Damit ist eine dynamische Be-
schreibung der Verdampfer möglich, ohne die Strömungsverhältnisse innerhalb der Verdampfer-
rohre detailliert beschreiben zu müssen. Die einzelnen Reaktionsstufen wurden durch heterogene 
Festbettreaktormodelle modelliert. Beim Brennraummodell wurde ein Strahlungs-Zonen-Modell 
genutzt, das den Energieeintrag in den Reformierungsreaktor und angrenzende Apparate berech-
net.  
Erster Ansatzpunkt zur Erhöhung der Effizienz der Gaserzeugung waren konstruktive Verände-
rungen für eine optimierte Energiezufuhr vom Reformerbrennraum in den Reformierungsreak-
tor. Zur Überprüfung des optimalen Energieeintrages wurden für unterschiedliche Brennergeo-
metrien die Wärmeströme entlang der brennraumseitigen Reaktorwand in den Reformer berech-
net. Dadurch konnten Geometrien ermittelt werden, die im oberen Reformerbereich, wo die 
Reaktionsraten am größten sind, eine höhere direkte Strahlung zur Reformerwand aufweisen als 
der einfache Kreisbrenner. Mit dem so gewonnenen Verständnis für die Wärmeströme innerhalb 
des Gaserzeugungssystems wurden weitere Optionen zur Vereinfachung der Konstruktion be-
trachtet. 
Als geeignete Maßnahme zur Anhebung des Wirkungsgrades der Gaserzeugungseinheit wurde 
anschließend die Rückführung des Anodenrestgases auf den Reformerbrenner überprüft. Zu-
nächst musste geklärt werden, unter welchen Bedingungen eine Anodenrestgasrückführung auf 
Zusammenfassung 
132 
den Reformerbrenner sicherheitstechnisch und verfahrenstechnisch möglich ist. Für den 
Normalbetrieb ist entscheidend, welche minimalen Erdgasströme regelbar sein müssen, da diese 
die Anforderungen an das Erdgasregelventil und den Brenner definieren. Die minimale Erdgas-
menge ist abhängig vom Energieanteil für die endotherme Reformierungsreaktion, der aus dem 
Anodenrestgas gedeckt werden kann. Mit Hilfe des Modells konnten Bereiche des Anodenum-
satzes und des Lastzustandes charakterisiert werden, bei denen ein stationärer Betrieb mit Ano-
denrestgasrückführung möglich ist. Beim Anfahren muss der gesamte erzeugte wasserstoffreiche 
Gasstrom im Reformerbrenner verbrannt werden, solange die Brennstoffzelle noch nicht be-
triebsbereit ist. Diese Maßnahme führt beim Anfahren mit Anodenrestgasrückführung zu einer 
höheren Reaktoreintrittstemperatur, die bei der späteren Umschaltung in den Normal-Betrieb 
aber schnell wieder abfällt. Im Störfall hingegen, wenn das gesamte Reformat auf den Reformer-
brenner zurückgeführt wird, ist die Energiezufuhr so groß, dass innerhalb einer sehr kurzen Zeit 
die Reaktortemperatur über den zulässigen Wert ansteigt. Es bleibt dann eine Zeitspanne von ca. 
3 Minuten, in der die Anlage abgefahren oder in den stabilen Zustand zurückkehren muss, damit 
das System nicht thermisch überlastet wird. 
Basierend auf den Ergebnissen der vorangegangenen Untersuchungen konnte festgestellt werden, 
dass die Gaserzeugungseinheit nicht optimal ausgelegt ist. Deshalb wurden mittels Pinchanalyse 
eine neue Systemverschaltung und ein neues Wärmeübertragernetzwerk aufgestellt. Zudem wur-
den für die neue Verschaltung des Gaserzeugungssystems die entsprechenden optimalen Be-
triebsparameter ermittelt. Eine Vergrößerung des Single-Shift-Reaktors ist notwendig, damit die 
höheren CO-Konzentrationen nach dem Reformierungsreaktor auf für die Brennstoffzelle zuläs-
sige Werte gesenkt werden können.  
Auf Grundlage der veränderten Verschaltung und der verbesserten Betriebsparameter wurde ein 
Vorschlag für eine neue Reformerkonstruktion vorgestellt und deren theoretischer Wirkungsgrad 
durch Vergleichsrechnungen zu den bestehenden Prototypen bestimmt.  
Für die Gaserzeugungseinheit des PEMFC-Hausenergiesystems besteht noch erhebliches Poten-
tial zur Steigerung der Effektivität. Für die Weiterentwicklung des Hausenergiesystems bis zur 
Marktreife kann das in dieser Arbeit entwickelte modular aufgebaute Simulationsmodell für wei-
tergehende modellgestützte Untersuchungen zur Beschreibung der Gaserzeugung eingesetzt wer-
den. Es ist ein flexibles Werkzeug und bietet die Möglichkeit, die Anlagensicherheit weiter zu 
optimieren oder Betrachtungen zur Erhöhung der Lastwechseldynamik durchzuführen. Parallel 
zur Feldversuchsphase des Entwicklungsprojektes könnte das Modell zur Überwachung der Pro-
zessgüte in den Feldversuchsanlagen und zur Schwachstellenanalyse eingesetzt werden. 
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Abkürzungsverzeichnis 
AC Alternating Current (Wechselstrom) 
AFC Alkaline Fuel Cell (Alkalische Brennstoffzelle) 
ARG Anodenrestgasaufschaltung 
BHKW Blockheizkraftwerk 
BZ Brennstoffzelle 
CFD Computational Fluid Dynamics (Numerische Strömungsmechanik) 
DC Direct Current (Gleichstrom) 
DGL Differentialgleichung 
DWÜ Deckelwärmeübertrager 
HES Hausenergiesystem 
HEVA Hausenergieversorgungsanlage 
HT Hochtemperatur 
KWK Kraft-Wärme-Kopplung 
MCFC Molton Carbonate Fuel Cell (Schmelzkarbonat-Brennstoffzelle) 
PAFC Phosphoric Acid Fuel Cell (Phosphorsäure-Brennstoffzelle) 
PEMFC Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle 
R/B Reformer-Erdgas/Brenner-Erdgas-Verhältnis 
SOFC Solid Oxide Fuel Cell (Festoxidbrennstoffzelle) 
S/C Steam to Carbon Ratio (Wasserdampf/Kohlenstoff-Verhältnis) 
TT Tieftemperatur 
WÜ Wärmeübertrager 
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Symbole 
Lateinische Buchstaben 
aspec Volumenspezifische Oberfläche [m2 m-3] 
A Fläche [m2] 
c Konzentration [mol m-3] 
cp Wärmekapazität [J mol-1 K-1] 
c Wärmekapazität von Feststoffen [J kg-1 K-1] 
C Lösungsvektor [-] 
d Durchmesser [m] 
Dax Axiale Dispersion [m2 s-1] 
E0 Zellspannung [V] 
E Strahlungsemission [W m-2] 
Eb Strahlungsemission eines schwarzen Körpers [W m-2] 
F Faraday-Konstante [C mol-1] 
F Einstrahlzahl [-] 
ΔG Änderung der freien Energie [J] 
h Spezifische Enthalpie [J mol-1] 
H Einfallende Strahlungswärmestromdichte [W m-2] 
H Höhe [m] 
ΔH Enthalpieänderung [J] 
ΔhR Reaktionsenthalpie [J mol-1] 
k Wärmedurchgangskoeffizient [W m-2 K-1] 
k Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizient [] 
L Länge [m] 
M  Koeffizientenmatrix [-] 
n Stoffmenge [mol] 
n Anzahl [-] 
n&  Molenstrom [mol s-1] 
p Partialdruck [bar] 
q&  Wärmestromdichte [W m
-2] 
Q& Wärmestrom [W] 
r Radius [m] 
Symbole 
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r Reaktionsrate [mol m-3 s-1] 
s Wanddicke/ Spaltweite [m] 
T Temperatur [K] 
t  Zeit [s] 
u Geschwindigkeit [m s-1] 
V Volumen [m3] 
W Ausgesandte Strahlungswärmestromdichte [W m-2] 
W Vektor der abgegebenen Strahlung in einem Hohlraum [W m
-2] 
y Molanteil [-] 
x Axiale Länge [m] 
xl Dimensionsloser Flüssigkeitsstand [-] 
x Dimensionsloser Füllstand [-] 
X Umsatz [-] 
Griechische Buchstaben 
α  Wärmeübergangskoeffizient [W m-2 K-1] 
α  Strahlungs-Absorptionsverhältnis [-] 
β  Anteil Bildung 4CH  beim Zerfall von 22 +nHC [-] 
δ  Kronecker-Delta [-] 
ε  Strahlungs-Emissionsverhältnis [-] 
ε  Katalysator-Hohlvolumen [-] 
φ  Winkel [-] 
Φ  Einstrahlzahlverlauf [-] 
ϕ  Winkel [-] 
γ  Verhältnis Bildung CO/CO2 [-] 
η  Wirkungsgrad [-] 
λ  Wärmeleitfähigkeit [W m-1 K-1] 
ν  Stöchiometrischer Koeffizient [-] 
ν  Kinematische Viskosität [m2 s-1] 
π  Kreiszahl [-] 
Θ  Raumwinkel [-] 
ρ  Dichte [kg mol-1 bzw. kg m-3] 
ρ  Strahlungs-Reflexionsverhältnis [-] 
σ  Stefan-Boltzmann-Konstante [-] 
τ  Strahlungs-Transmissionsverhältnis [-] 
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Indizes 
0 bei Standardbedingungen lv Flüssig-Dampf-Gleichgewicht 
a außen Q Querschnitt 
ab abgeführt Ref Reformer 
AW Außenwand RG Rauchgas 
BZ Brennstoffzelle RGS Rauchgasspalt 
D Dampf RGSM Rauchgasspaltmantel 
Gas Reformatgas RW Rohrwendel 
Geh Gehäuse SSB Strahlungsschutzblech 
ges gesamt Stufe Kaskadenstufe des Verdampfers 
i Diskrete, Stufen Umg Umgebung 
Iso Isolierung v dampfförmig (vapour) 
IW Innenwand Verd Verdampft 
j Diskrete, Stufen Verl Verlust 
Kat Katalysator VWZ Vorwärmzone 
K Komponente W Wasser 
konv konvektiv WÜ Wärmeübertragung 
l flüssig (liquid) zu zugeführt 
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Anhang A   Einstrahlzahlbrechnung 
A.1 Einstrahlzahlberechung Kugelschale 
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A.2 Einstrahlzahlberechnung  
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A.3 Einstrahlzahlberechnung Kreis 
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Anhang B   Randbedingungen 
B.1 Randbedingungen Quasi-homogenes Verdampfermodell 
Temperatur Gas Eintritt:  
LxReformerGaseinGasxGas Reformer
TTT == == ,,0  
Temperatur Gas Austritt:  0=∂
∂
=Lx
Gas
x
T  
Temperatur Innenwand oben:  
LxReformerIWxIW Reformer
TT == = ,0  
Temperatur Innenwand unten: 0=∂
∂
=Lx
IW
x
T  
Temperatur Außenwand oben: 
LxReformerAWxAW Reformer
TT == = ,0  
Temperatur Außenwand unten: 0=∂
∂
=Lx
AW
x
T  
Temperatur Rohrwendel oben: 0
0
=∂
∂
=x
RW
x
T  
Temperatur Rohrwendel unten: 0=∂
∂
=Lx
RW
x
T  
Enthalpie am Eintritt   )( ,20 22 einOH
l
OHxOH
Thh ==  
Enthalpie am Austritt   02 =∂
∂
=Lx
OH
x
h  
Stoffstrom am Eintritt   
einWasserxOH
nn ,02 && ==  
Stoffstrom am Austritt  02 =∂
∂
=Lx
OH
x
n&  
 
B.2 Randbedingungen Zweiphasiges Verdampfermodell 
Temperatur Rauchgas Eintritt: 
LxReformerRGeinRGyRG RGS
TTT == == ,,0  
Temperatur Rauchgas Austritt: 
0
0
=∂
∂
=y
RG
y
T
 
Temperatur Rauchgas oben  0
0
=∂
∂
=x
RG
x
T  
Temperatur Rauchgas unten:  0=∂
∂
=Lx
RG
x
T  
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Temperatur Rohrwendel oben: 0
0
=∂
∂
=x
RW
x
T  
Temperatur Rohrwendel unten: 0
0
=∂
∂
=x
RW
x
T  
Temperatur Rohrwendel innen: 0
0
=∂
∂
=y
RW
y
T ; Ausnahme: 
LxReformerAWyxRW Reformer
TT === = ,0,0  
Temperatur Rohrwendel unten: 0=∂
∂
=Ly
RW
y
T  
Temperatur Wasser am Eintritt 
einWxW
TT ,0 ==  
Temperatur Wasser am Austritt 0=∂
∂
=Lx
W
x
T  
Temperatur Dampf am Eintritt 
einWxD
TT ,0 ==  
Temperatur Dampf am Austritt 
0=∂
∂
=Lx
D
x
T
 
Stoffstrom Wasser am Eintritt  
einWasserxW
nn ,0 && ==  
Stoffstrom Wasser am Austritt 0=∂
∂
=Lx
W
x
n&  
Stoffstrom Dampf am Eintritt 0
0
==xDn&  
Stoffstrom Dampf am Austritt 0=∂
∂
=Lx
D
x
n&  
 
B.3 Randbedingungen Reformer 
Konzentration Gaseintritt:  
einGasxGas
cc ,==0 , da axiale Dispersion vernachlässigt. 
Konzentration Gasaustritt:  0=∂
∂
=Lx
Gas
x
c  
Konzentration Gas innen:  0=∂
∂
= iRr
Gas
r
c  
Konzentration Gas innen:  0=∂
∂
= aRr
Gas
r
c  
Temperatur Gas am Eintritt:  
einGasxGas
TT ,==0  
Temperatur Gas am Austritt:  0=∂
∂
=Lx
Gas
x
T  
Temperatur Gas innen:  0=∂
∂
= iRr
Gas
r
T  
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Temperatur Gas außen:  0=∂
∂
= aRr
Gas
r
T  
Temperatur Wabeneintritt:  0
0
=∂
∂
=x
Kat
x
T  
Temperatur Wabenaustritt:  0=∂
∂
=Lx
Kat
x
T  
Temperatur Wabe innen:  
IWRrKat
TT
i
==  
Temperatur Wabe außen:  
AWRrKat
TT
a
==  
Temperatur Innenwand oben:  
LxVWZIWxIW VWZ
TT == = ,0  
Temperatur Innenwand unten: 
01, 1 ==
=
Verdampferx
VerdampferIWLxIW
TT  
Temperatur Außenwand oben: 
LxVWZAWxAW VWZ
TT == = ,0  
Temperatur Außenwand unten: 
iVerdVerd Rr
VerdRW
BlechQAW
x
VerdAW
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Lx
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AWQAW r
T
A
x
T
A
x
TA
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0
1 ,
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,, λλλ  
 
Temperatur Rauchgasspaltmantel oben: 
LxVWZRGSMxRGSM VWZ
TT == = ,0  
Temperatur Rauchgasspaltmantel unten: 0=∂
∂
= RGSMLx
RGSM
x
T  
Temperatur Isolierung oben:   0
0
=∂
∂
=x
Iso
x
T  
Temperatur Isolierung unten:    0=∂
∂
= IsoLx
Iso
x
T  
Temperatur Isolierung innen:   
RGSM
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Iso T
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T
iIso
=∂
∂
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Temperatur Isolierung außen:   
Geh
Rr
Iso T
r
T
aIso
=∂
∂
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Temperatur Gehäuse oben:   
LxVWZGehxGeh VWZ
TT == = ,0  
Temperatur Gehäuse unten:   
01 1 ==
=
Verdampferx
VerdampferGehLxGeh
TT ,  
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B.4 Randbedingungen Vorwärmung 
Temperatur Gas am Eintritt:  
ausDWÜGaseinGasxGas
TTT ,,,0 ===  
Temperatur Gas am Austritt:  0=∂
∂
=Lx
Gas
x
T  
Temperatur Innenwand oben:   0
0
=∂
∂
=x
IW
x
T  
Temperatur Innenwand unten: 
0
Re,
Re,
Re == ∂
∂⋅−=∂
∂⋅−
formerx
formerIW
formerIW
Lx
IW
IW x
T
x
T λλ  
Temperatur Außenwand oben:  0
0
=∂
∂
=x
AW
x
T  
Temperatur Außenwand unten 
0
Re,
Re,
Re == ∂
∂⋅−=∂
∂⋅−
formerx
formerAW
formerAW
Lx
AW
AW x
T
x
T λλ  
Rauchgasspaltmantel oben:   0
0
=∂
∂
=x
RGSM
x
T  
Rauchgasspaltmantel unten: 
0
Re,
Re,
Re == ∂
∂⋅−=∂
∂⋅−
formerx
formerRGSM
formerRGSM
Lx
RGSM
RGSM x
T
x
T λλ  
Temperatur Isolierung oben:   0
0
=∂
∂
=x
Iso
x
T  
Temperatur Isolierung unten:    0=∂
∂
= IsoLx
Iso
x
T  
Temperatur Isolierung innen:   
RGSM
Rr
Iso T
r
T
iIso
=∂
∂
= ,
 
Temperatur Isolierung außen:   
Geh
Rr
Iso T
r
T
aIso
=∂
∂
= ,
 
Temperatur Gehäuse oben:   0
0
=∂
∂
=x
Geh
x
T  
Temperatur Gehäuse unten:  
0
Re,
Re,
Re == ∂
∂⋅−=∂
∂⋅−
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Lx
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Geh x
T
x
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B.5 Randbedingungen Single-Shift-Reaktor 
Konzentration Gaseintritt:  
einGasxGas
cc ,0 == , da axiale Dispersion vernachlässigt. 
Konzentration Gasaustritt:   0=∂
∂
=Lx
Gas
x
c  
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Konzentration Gas innen:   0=∂
∂
= iRr
Gas
r
c  
Konzentration Gas innen:   0=∂
∂
= aRr
Gas
r
c  
Temperatur Gas am Eintritt:   
einGasxGas
TT ,0 ==  
Temperatur Gas am Austritt:   0=∂
∂
=Lx
Gas
x
T  
Temperatur Gas innen:   0=∂
∂
= iRr
Gas
r
T  
Temperatur Gas außen:   0=∂
∂
= aRr
Gas
r
T  
Temperatur Wabeneintritt:   0
0
=∂
∂
=x
Kat
x
T  
Temperatur Wabenaustritt:   0=∂
∂
=Lx
Kat
x
T  
Temperatur Wabe innen:   
IWRrKat
TT
i
==  
Temperatur Wabe außen:   
AWRrKat
TT
a
==  
Temperatur Innenwand oben:   0
0
=∂
∂
=x
IW
x
T  
Temperatur Innenwand unten:  
0, == = rungMethanisiexrungMethanisieIWLxIW TT  
Temperatur Außenwand oben:  0
0
=∂
∂
=x
AW
x
T  
Temperatur Außenwand unten  
0, == = rungMethanisiexrungMethanisieAWLxAW TT  
Temperatur Rauchgasspaltmantel oben: 0
0
=∂
∂
=x
KLSM
x
T  
Temperatur Rauchgasspaltmantel unten: 0=∂
∂
= KLSMLx
KLSM
x
T  
 
B.6 Randbedingungen Methanisierungsreaktor 
Konzentration Gaseintritt:   
ShiftSingleLx
ShiftSingleGaseinGasxGas
ccc
−=−=
== ,,0  
Konzentration Gasaustritt:   0=∂
∂
=Lx
Gas
x
c  
Konzentration Gas innen:   0=∂
∂
= iRr
Gas
r
c  
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Konzentration Gas innen:   0=∂
∂
= aRr
Gas
r
c  
Temperatur Gas am Eintritt:   
ShiftSingleLx
ShiftSingleGaseinGasxGas
TTT
−=−=
== ,,0  
Temperatur Gas am Austritt:   0=∂
∂
=Lx
Gas
x
T  
Temperatur Gas innen:   0=∂
∂
= iRr
Gas
r
T  
Temperatur Gas außen:   0=∂
∂
= aRr
Gas
r
T  
Temperatur Wabeneintritt:   0
0
=∂
∂
=x
Kat
x
T  
Temperatur Wabenaustritt:   0=∂
∂
=Lx
Kat
x
T  
Temperatur Wabe innen:   
IWRrKat
TT
i
==  
Temperatur Wabe außen:   
AWRrKat
TT
a
==  
Temperatur Innenwand oben:   
0,,0 =−−= −
⋅=⋅
ShiftSinglex
ShiftSingleIWShiftSingleIWxIWIW
TT λλ  
Temperatur Innenwand unten:  0=∂
∂
=Lx
IW
x
T  
Temperatur Außenwand oben: 
 
0,,0 =−−= −
⋅=⋅
ShiftSinglex
ShiftSingleAWShiftSingleAWxAWAW
TT λλ  
Temperatur Außenwand unten  0=∂
∂
=Lx
AW
x
T  
Temperatur Kühlluftspaltmantel oben: 0
0
=∂
∂
=x
KLSM
x
T  
Temperatur Kühlluftspaltmantel unten: 0=∂
∂
= KLSMLx
KLSM
x
T  
 
 
  157 
Anhang C   Kinetische Parameter 
Tabelle C.1: Kinetische Parameter der Reformierung 
Kinetik EA,Ref [kJ/mol] k0,Ref EA,Shift [kJ/mol] k0,Shift 
Xu, Froment [48] 24 1,002·1015 67 2,0·106 
Modellgestützte 
Anpassung [106] 24,2 2,75·10
15 66,4 1,2·106 
 
 
Tabelle C.2: Kinetische Parameter der Single-Shift-Stufe 
Kinetik k0,Single-Shift [mol0,54/m0,38s] EA,Single-Shift [kJ/mol] a b c d 
Modellgestützte 
Anpassung 
[106] 
1,619 64,87 0,32 0,32 -1 -0,09 
 
 
Tabelle C.3: Kinetische Parameter der Methanisierung 
Reaktion k EA KCO,0 ΔHCO 
CO-Methan. 27.600 m4,57/mol0,19s 37 kJ/mol 4,06 m3/mol 9,006 kJ/mol 
Retro-Shift 18.000 m5,14/mol0,98s 70 kJ/mol 4,06 m3/mol 9,006 kJ/mol 
CO2-Methan. 27.600 m3/mol s 50 kJ/mol - - 
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Anhang D   Simulationsdaten Gaserzeugungssystem 
Tabelle D.1: Geometrische Daten der Reformierungsstufe 
Beschreibung Bezeichnung Einheit Wert 
Innendurchmesser der Wabe 
iWabed ,  m 0,162 
Außendurchmesser der Wabe 
aWabed ,  m 0,180 
Länge der Wabe 
WabeL  m 0,12 
Breite des Rauchgasspaltes 
RGSs  m 0,0015 
Lückengrad der Wabe ε  - 0,84 
Spezifische Oberfläche der Wabe 
apeza  m
2/m3 4600 
Dicke der Reformerisolierung 
Isos  m 0,07 
 
Tabelle D.2: Geometrische Daten der Single-Shift- und Methanisierungsstufe 
Beschreibung Bezeichnung Einheit Wert 
Innendurchmesser der Wabe 
iWabed ,  m 0,138 
Außendurchmesser der Wabe 
aWabed ,  m 0,180 
Länge der Wabe 
WabeL  m 0,0745 
Dicke der Wände 
Wands  m 0,0015 
Breite des Kühlluftspaltes 
KLSs  m 0,0015 
Dicke des Kühlluftspaltmantels 
KLSMs  m 0,0015 
Lückengrad der Wabe ε  - 0,80 
Spezifische Oberfläche der Wabe 
apeza  m
2/m3 5500 
Dicke der Isolierung 
Isos  m 0,038 
 
Tabelle D.3: Geometrische Daten der Eduktvorwärmung 
Beschreibung Bezeichnung Einheit Wert 
Innendurchmesser des Ringspalts 
iRSd ,  m 0,162 
Außendurchmesser des Ringspalts 
aRSd ,  m 0,180 
Länge des Ringspalts 
RSL  m 0,025 
Breite des Rauchgasspaltes 
RGSs  m 0,0015 
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Tabelle D.4: Daten des quasi-homogenen Verdampfers 
Beschreibung Bezeichnung Einheit Wert 
Innendurchmesser des Verdampferringspalts 
iRSd ,  m 0,078 
Außendurchmesser des Verdampferringspalts 
aRSd ,  m 0,090 
Länge des Verdampferrohrwendel 
RWL  m 2,64 
Höhe der Verdampferrohrwendel 
RWH  m 0,123 
Innendurchmesser des Rohres 
iRWd ,  m 0,008 
Außendurchmesser des Rohres 
aRWd ,  m 0,010 
 
Tabelle D.5: Daten des zweiphasigen Verdampfers 
Beschreibung Bezeichnung Einheit Wert 
Innendurchmesser des Verdampferringspalts 
iRSd ,  m 0,078 
Außendurchmesser des Verdampferringspalts 
aRSd ,  m 0,090 
Länge des Verdampferrohrwendel 
RWL  m 2,694 
Höhe der Verdampferrohrwendel 
RWH  m 0,063 
Breite des Rohres 
RWb  m 0,034 
Höhe des Rohres 
RWa  m 0,011 
Höhe des Gasspaltes 
SpaltH  m 0,0015 
 
Tabelle D.6: Daten des Deckelwärmeübertragers 
Beschreibung Bezeichnung Einheit Wert 
Innendurchmesser Innenkanal 
iRSd ,  m 0,12 
Außendurchmesser Innenkanal 
aRSd ,  m 0,15 
Innendurchmesser Außenkanal 
iRSd ,  m 0,154 
Außendurchmesser Außenkanal 
aRSd ,  m 0,184 
Höhe des Kanals 
RWH  m 0,012 
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Tabelle D.7: Sonstige Daten 
Beschreibung Bezeichnung Einheit Wert 
Dicke der Wände 
Wands  m 0,002 
Wärmeleitfähigkeit der Wände (20 °C/900 °C) 
Wandλ  W/mK 15/26,5 
Wärmeleitfähigkeit Isolierung (200 °C/600 °C) 
Isoλ  W/mK 0,05/0,14 
Wärmeleitfähigkeit der Wabe (20 °C/900 °C) 
Wabeλ  W/mK 13/22,5 
Emissionsgrad der Wände 
1ε  - 0,79 
Wärmekapazität der Wände 
Wandc  kJ/kgK 0,5 
Wärmekapazität der Isolierung 
Isoc  kJ/kgK 0,9 
Wärmekapazität der Wabe 
Wabec  kJ/kgK 0,49 
Dichte der Wände 
Wandρ  kg/m3 7900 
Dichte der Wabe 
Wabeρ  kg/m3 7160 
Dichte der Isolierung 
Isoρ  kg/m3 400 
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